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Devido à crescente busca pela viabilidade econômica de produção de biodiesel o 
objetivo deste trabalho é avaliar o uso de matérias-primas de baixo valor agregado na tecnologia 
supercrítica associada a menores proporções de álcool. Este trabalho investiga 
experimentalmente a cinética de (trans)esterificação de óleo ácido, sintetizado pela mistura de 
óleo de soja com ácido oleico, utilizando etanol sub e supercrítico em um reator tubular 
contínuo. Adicionalmente, um modelo cinético autocatalítico foi proposto para representar a 
cinética da reação. As variáveis de processo, como temperatura (220 – 350 ºC), pressão (100 e 
200 bar) e razão molar etanol e óleo ácido (2:1 – 20:1), bem como o efeito da quantidade inicial 
de ácidos graxos livres na matéria-química foram estudados. A melhor condição obtida para a 
(trans)esterificação supercrítica etílica do óleo de soja com 20% em massa de ácido oleico foi 
de 280 ºC, 100 bar e razão molar etanol e óleo ácido de 4:1, onde 80% do rendimento de éster 
foi atingido em um curto tempo de reação (60 minutos). Porém, ao usar óleos com teores 
maiores de acidez (35 % em massa) o rendimento de éster é potencializado podendo alcançar 
mais de 90%. Pode-se observar que a geração dos subprodutos das reações de esterificação e 
transesterificação, água e glicerol, é menor quando a reação opera nessas condições. Os 
parâmetros cinéticos, fator pré-exponencial e energia de ativação, do modelo cinético proposto 
foram ajustados a partir das reações conduzidas a 220 a 300 ºC, 100 bar e razão molar etanol e 
óleo ácido de 4:1 e óleo de soja com 20% de ácido oleico. O modelo matemático apresentou 
bom ajuste para todas as condições experimentais estudadas. 
 
 






Due to the search for economic viability of biodiesel production, the objective of this 
work is the use of raw materials of low added value in the supercritical technology associated 
to smaller proportions of alcohol. This work investigates the kinetics of (trans)esterification of 
acid oil, synthesized by mixing of soybean oil with oleic acid, using sub and supercritical 
ethanol in a continuous tubular reactor. Additionally, an autocatalytic kinetic model was 
proposed to represent the kinetics of the reaction. Process variables, namely temperature (220 
– 350 °C), pressure (100 and 200 bar) and ethanol to acid oil molar ratio (2:1 – 20:1), as well 
the effect of the initial amount of fatty acids free on the raw material were studied. The best 
condition obtained for the supercritical (trans)esterification of soybean oil with 20 wt% of oleic 
acid was 280 °C, 100 bar and ethanol to acid oil molar ratio of 4:1, where 80% of the ester yield 
was performed in a short reaction time (60 minutes). However, when using oils with higher 
contents of acids (35% by mass) the ester yield is increased and can reach more than 90%. It 
can be observed that a generation of by-products of the esterification and transesterification 
reactions, water and glycerol, is lower when the reaction operates under these conditions. The 
kinetic parameters, pre-exponential factor and activation energy, of the proposed model were 
adjusted from the reaction conditions of 220 to 300 °C, 100 bar and ethanol to acid oil molar 
ratio of 4:1 for soybean oil with 20% of oleic acid. The mathematical model presented a good 
fit for all experimental conditions studied. 
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Os biocombustíveis são derivados de biomassa renovável que podem substituir, parcial 
ou totalmente, combustíveis derivados de petróleo e gás natural em motores a combustão ou 
em outro tipo de geração de energia. O Brasil, pioneiro mundial no uso de biocombustíveis, 
possui o etanol e o biodiesel como os principais biocombustíveis na sua matriz energética. 
Segundo a Agência Nacional do Petróleo, Gás Natural e Biocombustíveis (ANP, 2017), cerca 
de 45% da energia e 18% dos combustíveis consumidos no Brasil já são renováveis, sendo que 
nos demais países 86% da energia advém de fontes energéticas não renováveis.   
O biodiesel é considerado um dos principais substitutos de energia dos combustíveis 
fósseis não renováveis. Além dos benefícios ambientais, a principal vantagem do biodiesel é a 
similaridade de suas propriedades quando comparadas com o diesel, sendo necessárias poucas 
modificações no sistema atual de motores. Porém, o seu custo é elevado ao comparar com o 
combustível à base de petróleo (ALPTEKIN; CANAKCI, 2011). 
Essa desvantagem do biodiesel tem que ser contornada, visto que a especificação do 
biodiesel no diesel tem sido aprimorada constantemente ao longo dos anos pelas leis 
aumentando sua demanda produtiva desde 2004, quando o governo federal instituiu o Programa 
Nacional de Produção e uso do Biodiesel (PNPB) a fim de introduzir o biodiesel na matriz 
energética brasileira. Neste mesmo ano iniciou a mistura do biodiesel no diesel, no teor de 2%, 
em caráter experimental. Entrando em vigor a mistura legalmente obrigatória em 2008. A Lei 
nº 13.263/2016 prevê que até março de 2019 seja adicionado, obrigatoriamente, 10% de 
biodiesel no diesel (B10) (ANP, 2017). 
 O método convencional de produção industrial do biodiesel é via transesterificação de 
triacilgliceróis com álcool de cadeia pequena, por exemplo metanol e etanol, na presença de 
catalisador alcalino (KOH e NaOH), gerando o glicerol como subproduto (KUMAR; TIWARI; 
GARG, 2013; LIKOZAR; LEVEC, 2014; REYERO et al., 2015). No entanto, a 
transesterificação alcalina só é adequada para matérias-primas que contenham baixo teor de 
ácidos graxos livres, menos de 1% em massa, tais como óleos vegetais refinados (ALPTEKIN; 
CANAKCI, 2011; CHO et al., 2012). Essa seletividade da matéria-prima torna o custo de 
produção do biodiesel não economicamente atrativo, sendo responsável por cerca de 60 – 80% 
do custo e ademais competi com recursos alimentares (GLISIC; ORLOVIĆ, 2014). 
Uma alternativa estratégica para reduzir os custos é utilizar matérias-primas de baixo 
valor agregado, como óleos residuais, óleos brutos e gorduras animais (KONWAR et al., 2016). 




residuais (GONZALEZ et al., 2013). Na transesterificação alcalina, esses óleos formam sabão 
diminuindo o rendimento e a qualidade do biodiesel, pois a acidez deles, em sua maioria, é 
acima do limite permitido (TAN; LEE; MOHAMED, 2010).  
Ao utilizar matérias-primas ácidas é necessária uma etapa de pré-tratamento para reduzir 
a acidez inicial do óleo residual (ALPTEKIN; CANAKCI, 2011). Porém, essa etapa pode ser 
substituída com o uso da tecnologia supercrítica. As reações em álcool supercrítico não 
necessitam de catalisadores e são capazes de catalisar reações de transesterificação e 
esterificação simultaneamente, ou seja, consegue converter ao mesmo tempo os triacilgliceróis 
e os ácidos graxos livres em biodiesel. A literatura fornece dados experimentais de óleos 
residuais ácidos com metanol supercrítico, no entanto esse índice de dados é reduzido ao inserir 
o etanol como solvente da reação. Sendo ainda mais escassa as informações no que diz respeito 
ao estudo da modelagem cinética de reações de óleos ácidos em solvente supercrítico (GLISIC; 
ORLOVIĆ, 2014; GUI; LEE; BHATIA, 2009; KONWAR et al., 2016; SAKA et al., 2010). 
Neste contexto, este trabalho tem por motivação e relevância preencher as lacunas acima 
descritas, oferecer uma contribuição científica no desenvolvimento de processos supercríticos 
para obtenção do biodiesel e possibilitar alternativas para intensificação de processo, a fim de 
que as biorefinarias possam produzir biodiesel a preços competitivos ao diesel de petróleo.   
1.1 OBJETIVOS 
1.1.1 Objetivo Geral   
O objetivo geral deste trabalho é estudar a produção de biodiesel a partir de óleos ácidos 
via esterificação e transesterificação simultâneas supercrítica etílica em reator tubular contínuo.  
1.1.2 Objetivos Específicos 
Os objetivos específicos do trabalho são: 
a) otimizar as condições operacionais do sistema reacional, como temperatura, razão 
molar etanol e óleo ácido e pressão; 
b) avaliar a influência do teor de acidez no reagente; 
c) acompanhar a geração do subprodutos das reações de esterificação e 
transesterificação, água e glicerol, ao longo da reação; 
d) propor uma modelagem cinética para a reação (trans)esterificação etílica 




2 REVISÃO DA LITERATURA 
2.1 BIODIESEL 
A necessidade de novos recursos energéticos renováveis vem aumentando 
continuamente nos últimos anos. O biodiesel tornou-se atrativo como combustível alternativo 
para motores a diesel devido aos seus benefícios ambientais. É um combustível renovável 
derivado de lipídios via transesterificação dos acilgliceróis ou esterificação dos ácidos graxos 
livres (GUPTA; DEMIRBAS, 2010; LUQUE; CAMPELO; CLARK, 2011). 
O biodiesel consiste quimicamente em uma mistura de alquil ésteres de ácidos 
carboxílicos de cadeias longas. Como sua estrutura química é similar ao diesel (com exceção 
da presença da função éster) suas propriedades físico-químicas dentre os combustíveis 
renováveis são as que mais se aproximam do petrodiesel. Assim sendo necessárias poucas 
modificações no atual sistema de motores, podendo ser utilizado o biodiesel puro ou misturado 
com o diesel (ALPTEKIN; CANAKCI, 2011). 
A lubricidade do biodiesel proporciona maior desempenho e expectativa de vida do 
motor. Além do mais, o biocombustível apresenta viscosidade e ponto de fulgor maior que o 
diesel, ou seja, veículos alimentados com o biodiesel são mais seguros em acidente. Por ser um 
combustível oxigenado resulta em uma queima mais limpa, além de não conter enxofre e 
compostos aromáticos. Ao contrário do combustível derivado de petróleo, o biodiesel é 
biodegradável e não tóxico. Porém, provoca um ligeiro aumento nas emissões de óxidos de 
nitrogênio (DRAPCHO; NHUAN; WALKER, 2008; GUPTA; DEMIRBAS, 2010). 
As propriedades de combustível são caracterizadas pela sua viscosidade, densidade, 
índice de cetano, ponto de fulgor, resíduo de carbono, acidez, corrosão do cobre entre outros. 
Essas propriedades são estabelecidas por normas e o biodiesel produzido deve atender às 
especificações regulamentadas pelas EN 14214 e ASTM D6751, norma europeia e americana 
respectivamente. Já no Brasil os requisitos básicos são descritos pela resolução ANP 07/2008 
(LÔBO; FERREIRA, 2009; LUQUE; CAMPELO; CLARK, 2011).  
As normas de especificação da qualidade do biodiesel podem ser comparadas pela 
Tabela 2.1. As propriedades que apresentam maiores variações entre as normas são viscosidade 
cinemática, ponto de fulgor, quantidade total de enxofre e índice de cetano. O índice de cetano 
é um importante indicador na qualidade do combustível para motores de compressão interna, 
um alto índice implica em um curto atraso da ignição. Geralmente, o índice de cetano do 




A qualidade do combustível do biodiesel pode ser influenciada por vários fatores, 
incluindo a qualidade da matéria-prima, a composição de ácido graxo na fonte lipídica, o 
processo de produção e as etapas de purificação. Por esta razão, deve-se uma grande atenção 
no processo produtivo do biodiesel. 
 
Tabela 2.1. Normas de qualidade do biodiesel. 
Propriedade Unidade ANP 07/2008 EN 14214 ASTM D6751 
Massa específica kg/m3 850-900 a 20 ºC 860-900 a 15 ºC - 
Viscosidade cinemática a 40 ºC mm2/s 3,0-6,0 3,5-5,0 1,9-6,0 
Água e sedimentos, máx. % (v/v) - - 0,05 
Ponto de fulgor, mín. ºC 100 120 130 
Resíduo de carbono, máx. % (m/m) em 100% amostra: 0,05 




Cinzas sulfatadas, máx.  % (m/m) 0,02 0,02 0,02 
Enxofre total, máx. mg/kg 50 10 15 
Corrosividade ao cobre, 3h a 50 ºC, máx. - 1 1 3 
Índice de cetano, mín. - - 51 47 
Fósforo, máx. mg/kg 10 10 10 
Contaminação total, máx. mg/kg 24 24 - 
Teor de éster, mín. % (m/m) 96,5 96,5 - 
Acidez, máx. mg KOH/g 0,5 0,5 0,8 
Glicerol livre, máx. % (m/m) 0,02 0,02 0,02 
Glicerol total, máx. % (m/m) 0,25 0,25 0,24 
Monoacilglicerol % (m/m) - 0,8 - 
Diacilglicerol % (m/m) - 0,2 - 
Triacilglicerol % (m/m) - 0,2 - 
Índice de iodo g I2/100 g - 120 - 
Água, máx. mg/kg 500 500 500 
Estabilidade à oxidação, 110 ºC, mín. h 6 6 - 
Fonte: Knothe et al. (2005) e Lôbo e Ferreira (2009). 
 
A demanda e produção do biodiesel vêm crescendo ao longo dos anos, devido a 
possibilidade de esgotamento das reservas mundiais de petróleo e a crescente preocupação 
ambiental. No Brasil, conforme pode ser observado na Figura 2.1, esta demanda vem 
aumentando gradativamente desde 2007 estabilizando entre os anos 2015 e 2016. Como 
indicado na figura, o Brasil consegue suprir a demanda de produção, devendo destacar as 
regiões Centro-Oeste e Sul com maiores contribuições. No cenário mundial, o Brasil é o terceiro 
maior produtor de biodiesel, com produção de 4 bilhões de litros anual usando apenas 51% de 








Figura 2.1. Evolução anual da produção, demanda compulsória e da capacidade nominal autorizada pela ANP 
de biodiesel no Brasil. 
Fonte: ANP, 2017. 
 
2.2 PRODUÇÃO DE BIODIESEL 
2.2.1 Matérias-primas  
2.2.1.1 Fontes de acilgliceróis  
Os acilgliceróis, gorduras apolares, são formados pela união do glicerol com uma ou 
mais moléculas de ácido graxo (ácidos carboxílicos saturados ou insaturados de cadeia longa) 
através de ligações ésteres. Os mais abundantes são os triacilgliceróis (três moléculas de ácido 
graxo), mas também existem os diacilgliceróis (duas moléculas de ácido graxo) e os 
monoacilgliceróis (uma molécula de ácido graxo). Os triacilgliceróis são lipídios reconhecidos 
como óleos ou gorduras (GUPTA; DEMIRBAS, 2010).  
Escolher a fonte de obtenção de triacilgliceróis a ser usado na produção de biodiesel é 
um aspecto importante na decisão econômica, já que o custo de óleos ou gorduras pode 
representar cerca de 60 – 80% do custo total de produção, na definição da rota de produção e 
nas propriedades do biocombustível (GLISIC; ORLOVIĆ, 2014). 
Uma variedade de óleos e gorduras podem ser usadas para produzir biodiesel, incluindo 
óleos vegetais, como óleos de palma, soja, canola e colza; algas; resíduos de óleo vegetal; 
gorduras animais, como o sebo e a banha; graxa amarela; e óleos não comestíveis, como 
jatropha, pongamia, farelo de arroz e camelina (DESHPANDE; SUNOL; PHILIPPIDIS, 2017; 




LOTERO et al., 2005; MA; HANNA, 1999; PATIL et al., 2009; RAMADHAS; JAYARAJ; 
MURALEEDHARAN, 2004; SANTOS et al., 2017) .  
Atualmente, a maior parte do biodiesel é produzida a partir de oleaginosas comestíveis, 
destacando-se os óleos de soja, colza e palma. Os óleos vegetais são utilizados devido a sua 
produção mundial em larga escala. Por serem muito viscosos há necessidade do processo de 
modificação: diluição, microemulsão, decomposição térmica ou craqueamento catalítico. A 
transesterificação tem sido o método mais empregado, o qual aumenta a atomização e diminui 
o depósito de carbono no sistema de injeção com eficiência (MA; HANNA, 1999). Porém, 
existem algumas barreiras importantes na comercialização de biodiesel a partir desses lipídios: 
conflito recurso alimentar versus combustível e o alto custo da matéria-prima por se tratar de 
óleos refinados.  
Neste cenário, outras fontes alternativas de matérias-primas menos dispendiosas 
começaram a ganhar atração a fim de melhorar a economia da produção (KONWAR et al., 
2016). Entre elas pode-se destacar as gorduras animais, como o sebo bovino, geralmente 
subprodutos de indústrias alimentícias; os óleos brutos gerados no refinamento dos óleos 
vegetais; óleos residuais de fritura; e lipídios derivados de microalgas (DESHPANDE; 
SUNOL; PHILIPPIDIS, 2017; LOTERO et al., 2005; MA; HANNA, 1999; VERMA; 
SHARMA, 2016). Essas fontes apresentam teores de acidez e água variados, assim deve-se 
avaliar primeiramente um tratamento ideal para cada tipo de matéria-prima. No entanto, 
converter óleos residuais em combustível minimizaria impactos ambientais gerados pelo rejeito 
desses óleos (GONZALEZ et al., 2013; SOETAERT; VANDAMME, 2009). 
Na Tabela 2.2 é apresentada a composição de ácidos graxos de alguns óleos e gorduras 
usados para a produção de biodiesel. Os ácidos graxos saturados mais comuns encontrados em 
cada óleo ou gordura são os ácidos palmítico e esteárico, enquanto que os insaturados são os 
ácidos oleico e linoleico. Muitos dos óleos também contêm o ácido linolênico. Os óleos de 
babaçu e coco são os óleos que apresentaram maior teor de ácidos graxos saturados. Deve-se 
ressaltar que matérias-primas com cadeias carbônicas mais longas e saturadas de ácidos graxos 
resultam em biodiesel com índice de cetano maior. Adicionalmente, biodiesel sintetizado a 
partir de óleos ou gorduras altamente saturadas apresentam melhor combustão e estabilidade à 
oxidação, no entanto, o comportamento em menores temperaturas é pior devido ao baixo ponto 
de fusão desses ácidos graxos. Por outro lado, altos teores de ácidos graxos poli-insaturados 
podem aumentar a polimerização do biodiesel. 
Entre os óleos vegetais e gorduras animais, os mais utilizados para a finalidade de 




Figura 2.2. Ao comparar o consumo nacional de matéria-prima para a produção de biodiesel de 
2017 com 2015 no mesmo período, nota-se um aumento de mais de 1% no uso de fontes 
lipídicas alternativas, como óleo de fritura, gordura de porco e frango (ANP, 2017). 
 
 
Figura 2.2. Consumo nacional de matéria-prima para a produção de biodiesel (novembro/2017). 
Fonte: ANP, 2017. 
 
2.2.1.1 Álcoois 
Na produção de biodiesel, geralmente são utilizados álcoois de cadeia curta, como 
metanol e etanol. Embora outros álcoois e solventes, isopropanol, álcool butílico e éster, 
também possam ser usados (FAROBIE; MATSUMURA, 2015; WARABI; KUSDIANA; 
SAKA, 2004). A maioria dos estudos adota o uso de metanol, devido ao baixo custo, maior 
reatividade e facilidade de recuperação (VERMA; SHARMA, 2016; WARABI; KUSDIANA; 
SAKA, 2004).  
No entanto, o metanol é derivado de combustíveis fósseis e seu uso contradiz o principal 
objetivo da produção de biodiesel, que é produzir um combustível sustentável. Para o biodiesel 
ser considerado um combustível totalmente renovável, é necessário usar um bio-álcool, como 
o etanol. Outra vantagem do etanol é a maior miscibilidade com o óleo. Os etil ésteres têm 
propriedades de fluxo a frio melhoradas, emitem menos gases de efeito estufa, são mais 
biodegradáveis, e a lubrificação e conteúdo de calor são superiores aos ésteres metílicos. 



















































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































































No sentido funcional do motor, o metanol tem uma classificação de octanagem mais 
elevada que o etanol, no entanto, seus vapores são mais tóxicos e queimam com chama invisível 
(GUPTA; DEMIRBAS, 2010). A principal desvantagem do etanol é o seu custo em relação ao 
metanol que pode ser reduzido ao usar etanol hidratado. Sendo a tecnologia supercrítica 
aplicável para solventes com teores de água, pois possui flexibilidade no teor de água e acidez 
das matérias-primas (LIU et al., 2016).  
Em termos nacionais, o etanol apresenta uma tecnologia bem estabelecida de produção, 
sendo um dos principais combustíveis da matriz energética brasileira (ANP, 2017).  
2.2.2 Reações 
2.2.2.1 Transesterificação 
Na reação global de transesterificação, teoricamente, um mol de triacilglicerol reage 
com três moles de álcool na presença de um catalisador (ácido, básico ou enzimático) gerando 
três moles de alquil ésteres e um mol de glicerol. Consiste em três reações reversíveis 
consecutivas, Figura 2.3. Gradualmente, o triacilglicerol é convertido a diacilglicerol, 
monoacilglicerol e, finalmente, glicerol, produzindo uma molécula de alquil éster em cada 
etapa. A formação do alquil éster por monoacilglicerol é considerada a etapa mais lenta devido 
à alta estabilidade deste composto intermediário (MA; HANNA, 1999). 
Na reação convencional de produção de biodiesel, transesterificação alcalina, a fonte de 
triacilglicerol deve ser a mais refinada possível. Ou seja, a matéria-prima deve conter baixos 
teores de ácido graxo livre e água com limites máximos de 1% e 0,5% em massa, 
respectivamente (ALPTEKIN; CANAKCI, 2011; CHO et al., 2012; MA; HANNA, 1999). Essa 
seletividade na matéria-prima é necessária para evitar reações adversas, como saponificação e 
hidrólise. Um excesso de ácido acarreta na geração de sabão e água quando em contato com o 
catalisador alcalino e a água converte os ésteres à ácidos graxos livres, desencadeando um ciclo 
de reações indesejáveis. Essas reações paralelas provocam emulsões no sistema reacional e 
diminuição o rendimento de éster (DRAPCHO; NHUAN; WALKER, 2008; TAN; LEE; 
MOHAMED, 2010). 
A transesterificação de óleos vegetais ou gorduras animais pode ser conduzida por 
diferentes rotas tecnológicas dependendo do tipo de catalisador (alcalino, ácido, enzimático ou 
supercrítico). A técnica industrialmente adotada é a catálise alcalina homogênea. Em geral, o 




técnica, altas conversões de ésteres são obtidos em curto tempo (ANTOLÍN et al., 2002; 
FREEDMAN; PRYDE; MOUNTS, 1984; KUMAR; TIWARI; GARG, 2013; LIKOZAR; 
LEVEC, 2014; REYERO et al., 2015). A temperatura da reação de transesterificação alcalina 
ocorre próxima da temperatura de ebulição do álcool utilizado, com razões molares de álcool e 
óleo em torno de 6:1 adicionando baixas concentrações de catalisador, 0,3 a 1% em massa de 
óleo, altos rendimentos (acima de 96%) são alcançados em 1 h de reação (ANTOLÍN et al., 
2002; FREEDMAN; PRYDE; MOUNTS, 1984; VICENTE et al., 2005).  
 
 
Figura 2.3. Reação de transesterificação R e R1,2,3 = cadeia carbônica do álcool e dos ácidos graxos. 
 
Esse método realmente é mais eficiente que a catálise ácida homogênea na conversão 
dos triacilgliceróis em ésteres, pois a taxa de reação com catalisador ácido é relativamente 
menor, podendo ser até 4000 vezes mais lenta, do que o catalisador alcalino (LOTERO et al., 
2005; MA; HANNA, 1999; ZHANG et al., 2003a). No entanto, a transesterificação ácida tem 
a vantagem em ser menos sensível ao teor de FFA na matéria-prima, conseguindo processar 




catalisadores ácidos usados são ácido clorídrico e o ácido sulfúrico, sendo o último mais 
utilizado por apresentar melhores rendimentos (AL-WIDYAN; AL-SHYOUKH, 2002).  Para 
converter 98% do óleo de soja em metil ésteres com 1% em massa de ácido sulfúrico foi 
utilizado razão molar metanol e óleo de 30:1 e longo tempo de reação foi requerido, cerca de 
69 h (FREEDMAN; PRYDE; MOUNTS, 1984).  
Considerando que a catálise homogênea alcalina oferece uma série de vantagens em 
relação a reação de transesterificação, sua principal desvantagem é de os catalisadores 
homogêneos não poderem ser reutilizados. Além disso, os resíduos de catalisador têm de ser 
removidos do produto éster, necessitando de etapas de lavagem, o que aumenta os custos de 
produção. Como tentativa de simplificar a purificação do produto pode-se aplicar catalisadores 
heterogêneos, que podem ser recuperados por decantação ou filtração ou utilizados em leito 
fixo (ZHANG; WONG; YUNG, 2013). Diferentes formas de catalisadores heterogêneos vêm 
sendo estudados, como zeólitas, zircônia e sílica sulfatadas, óxidos básicos, enzimas e entre 
outros (ARZAMENDI et al., 2008; JEONG; PARK, 2008; RAMOS et al., 2008; SHIMADA et 
al., 1999; WATANABE et al., 2007). A transesterificação heterogênea proporciona bons 
rendimentos (80 – 95%) em condições amenas de temperaturas e baixas razões molares. Porém, 
a produção de éster ocorre em velocidade consideravelmente menor que a catálise química, 
necessitando de tempos de reação acima de 7 h ou grandes quantidades de catalisadores, 
aumentando o custo de produção, principalmente no caso das enzimas.  
Uma alternativa de produção é adotar uma rota de produção de biodiesel não catalítica, 
que ocorre em altas temperaturas e pressões (acima do ponto crítico do solvente). Sob estas 
condições, as propriedades termo-físicas, como constante dielétrica, viscosidade e polaridade 
do solvente, são alteradas (GUI; LEE; BHATIA, 2009; PATIL et al., 2009). Saka e Kusdiana 
(2001)  foram os pioneiros do método supercrítico visando a produção de alquil ésteres. Eles 
mostraram que esta tecnologia tem uma taxa de reação até 15 vezes mais rápida que a 
transesterificação alcalina, provando a eficiência desta nova tecnologia na produção de 
biodiesel.  
Silva et al. (2016b) estudaram a degradação térmica do biodiesel produzido a partir de 
óleo de soja e etanol devido a elevada temperatura que a reação supercrítica opera. Através de 
análise termogravimétrica, provaram que o biodiesel de óleo de soja é instável e se decompõe 
em temperaturas acima de 300 ºC. Como mencionado por Liu et al. (2016) e Tsai et al. (2013), 
as principais reações de decomposição consistem em isomerização, polimerização e pirólise. 
Os ésteres de ácidos graxos etílicos são relativamente estáveis até 275 ºC, sendo o efeito de 




Outros pesquisadores demonstraram que mais reações paralelas estão envolvidas em condições 
supercríticas, como desidratação do glicerol e outras reações menos favoráveis 
(descarboxilação, metoxilação e reforma) gerando isômeros, polímeros, ésteres de cadeia curta, 
hidrocarbonetos leves e gases, ácidos carboxílicos, alcenos de cadeia longa, acroleína, acetol e 
outros compostos (MANUALE et al., 2015; VIEITEZ et al., 2010). 
Palacios-Nereo et al. (2016) propuseram o uso da taxa de aquecimento para a prevenção 
da decomposição térmica. Em seu estudo, realizaram três tipos de aquecimento no reator: 
reação de temperatura constante (TC); reação com aquecimento gradual (AG), ambos com 
tempo de reação total de 75 minutos; e reação híbrida (RH) combinando aquecimento gradual 
e temperatura constante totalização entre 65 e 345 minutos de reação. Na TC foi observado 
diminuição no rendimento de éster em reações acima de 320 ºC. Com AG, não houve indícios 
de degradação, mas os rendimentos obtidos foram baixos. No entanto, com o método RH foi 
possível obter rendimentos de 99,9% em 345 minutos a elevadas temperaturas. Eles avaliaram 
que uma rampa de aquecimento pode minimizar a decomposição de ésteres e conversão total 
dos reagentes podem ser alcançados.  
A reação de transesterificação supercrítica para diferentes óleos, como óleo de girassol, 
palma e soja, foi relatada por diferentes autores (GUI; LEE; BHATIA, 2009; PALACIOS-
NEREO et al., 2016; TAT TAN et al., 2010; VELEZ et al., 2012). As condições ótimas 
avaliadas nesses estudos variam entre 325 – 350 ºC, 160 – 350 bar e razão molar de álcool e 
óleo de 33:1 – 43:1 obtendo rendimentos de éster em torno de 80 a 90%. Tan et al. (2010)  
avaliaram a reação de transesterificação do óleo de palma em metanol supercrítico (MSC) e 
etanol supercrítico (ESC). Em seu estudo, eles observaram que, para um mesmo rendimento, o 
ESC precisa de mais tempo de reação do que MSC, mas as condições de reação (temperatura, 
pressão e razão molar) são mais brandas. Em relação à cinética da reação de transesterificação 
supercrítica, alguns autores consideraram a reação global e outros utilizam todas as três reações, 
reversíveis ou irreversíveis. A irreversibilidade da reação é adota por muitos estudiosos devido 
ao excesso de álcool utilizado que acarreta no deslocamento do equilíbrio da reação no sentido 
dos produtos (DIASAKOU; LOULOUDI; PAPAYANNAKOS, 1998; FAROBIE; 
YANAGIDA; MATSUMURA, 2014; KUSDIANA; SAKA, 2001; TSAI; LIN; LEE, 2013; 
VELEZ et al., 2012). De acordo com esses autores, todas essas considerações na modelagem 





O processo de esterificação é uma reação reversível onde os ácidos graxos livres são 
convertidos em alquil ésteres via catálise ácida, gerando água como subproduto (Figura 2.4). A 
quantidade de água gerada deve ser controlada se possível até retirada durante a reação, a fim 
de evitar possíveis reações de hidrólise. 
 
 
Figura 2.4. Reação de esterificação R e R1 = cadeia carbônica do álcool e do ácido graxo. 
 
O biodiesel produzido por reações de esterificação é uma importante rota de produção, 
pois viabiliza o uso de matérias-primas com alto teor de FFA que apresentam menor custo em 
comparação com os óleos vegetais refinados. A eficiência da esterificação homogênea ácida 
em reduzir a acidez de óleos ácidos, como o ácido graxo de palma destilado (85% de FFA) foi 
comprovada em processo batelada e contínuo (CHONGKHONG et al., 2007; 
CHONGKHONG; TONGURAI; CHETPATTANANONDH, 2009). A condição ótima obtida 
para conversão de ácido em torno de 94% (batelada) e 97% (contínuo) é de 75 ºC, pressão 
ambiente, 1,83% em massa de ácido sulfúrico e 60 minutos de reação.  
Canakci e Van Gerpen (2001) avaliaram a reação de esterificação como etapa de pré-
tratamento para gordura animal e óleo de soja com 20 e 40% em massa de ácido palmítico. Eles 
notaram que quanto maior o teor de acidez da matéria-prima é necessário maior quantidade de 
catalisador ácido e/ou quantidades mais elevadas de álcool em 1 h de reação. O óleo de soja 
com 20% de acidez conseguiu em uma única etapa atingir o teor de acidez limite para a 
transesterificação (razão molar metanol e FFA de 9:1 e 25% em massa de ácido sulfúrico a 75 
ºC), enquanto que não foi obtido sucesso com óleo de soja 40%. Para as gorduras animais 
mesmo com duas reações de esterificação, com 10% de ácido sulfúrico em cada uma e razões 
molares de 20:1 e 40:1 a 60 ºC, não foi alcançado 1% em massa de FFA no óleo final. 
A conversão de ácido graxo pode ser potencializada com o uso de catalisadores 
heterogêneos ácidos. Conversões próximas de 90% foram obtidas ao usar laurato e estearato de 
zinco (165 ºC, razão molar etanol e FFA de 8:1, 5% em massa de catalisador e 120 minutos de 
reação) e argilomineral (180 ºC, razão molar etanol e FFA de 6:1, 10% em massa de catalisador 




As condições reacionais da esterificação supercrítica são mais brandas do que a 
transesterificação supercrítica. Conforme apresentado na literatura, a esterificação supercrítica 
normalmente requer uma razão molar álcool e ácido em torno de 6:1, temperaturas inferiores a 
300 ºC e pressão em torno de 100 bar. Sob tais condições, podem ser obtidas conversões de 
ácidos graxos livres de 90% em curtos tempos, 30 a 50 minutos (SANTOS et al., 2017; 
YUJAROEN et al., 2009). Tempos menores são requeridos para altas conversões em éster 
devido a taxa de reação da esterificação ser maior que a da transesterificação (WARABI; 
KUSDIANA; SAKA, 2004). Além disso, esses resultados podem ser aprimorados com o uso 
de catalisadores, como demonstrado por Lokman et al. (2016). Esses autores usaram catalisador 
sólido ácido derivado de carboidratos na esterificação em metanol supercrítico de ácido graxo 
de palma destilado. Eles obtiveram rendimentos de éster acima de 95% em apenas 5 minutos 
de tempo de reação com 1% em massa de catalisador. Santos et al. (2017) avaliaram a 
modelagem cinética da esterificação em etanol supercrítico de ácidos graxos com diferentes 
comprimentos de cadeia. Eles consideraram que a reação é autocatalisada pelos próprios ácidos 
e essa consideração apresentou boa predição do modelo em relação aos dados experimentais. 
2.3 ECONOMIA NA PRODUÇÃO DE BIODIESEL 
Glisic e Orlović (2014) apresentaram uma revisão considerando os custos envolvidos 
na produção de biodiesel e para sua redução dois fatores devem ser levados em consideração, 
redução no custo das matérias-primas e no consumo de energia. A matéria-prima representa 
cerca de 60 a 80% do custo total da produção de biodiesel. Para minimizar os custos relativo a 
fonte lipídica, pode-se utilizar matérias-primas residuais de menor valor agregado comparado 
aos óleos refinados. 
O método convencional de produção de biodiesel, transesterificação alcalina, não é 
adequado para converter esses materiais em ésteres. Devido a algumas impurezas contidas 
nesses recursos alternativos são necessárias modificações na rota de produção. Algumas 
técnicas que viabilizam o processamento de matérias-primas ácidas para a produção de 
biodiesel são: duas etapas de reação (esterificação ácida, etapa de pré-tratamento para redução 
de acidez, seguida pela transesterificação alcalina), reação de (trans)esterificação na presença 
de um catalisador ácido ou reação em condições supercríticas. 
Quando a reação é realizada em duas etapas, obtêm-se rendimentos de éster em torno 
de 90% em cerca de 60 minutos de reação utilizando catalisadores homogêneos para ambas as 




2011; CANAKCI; VAN GERPEN, 2001; GUPTA; AGARWAL; DALAI, 2016; JAIN; 
SHARMA, 2010; VELJKOVIĆ et al., 2006). Até foi investigado o uso de enzima nas duas 
etapas de reação, porém para obter o mesmo rendimento de 90% é necessário 48 h de reação 
total (WATANABE et al., 2007). Ao usar essa tecnologia de duas etapas, no mínimo dois 
reatores são necessários para conduzir cada reação separadamente e etapas intermediárias de 
limpeza devem ser empregadas para retirar o catalisador básico da primeira reação. Uma 
alternativa para economizar a produção de biodiesel é o uso do catalisador ácido homogêneo 
em uma única etapa de reação. Segundo um estudo de viabilidade econômica feita por Zhang 
et al. (2003b), um processo ácido homogêneo é relativamente menos dispendioso que a reação 
conduzida em duas etapas. A catálise homogênea ácida, em geral, requer grandes razões 
molares de álcool para obter rendimentos de quase 100% entre 4 a 9 h de reação (CRABBE et 
al., 2001; ZHENG et al., 2006).  
As desvantagens de um processo catalítico homogêneo são os grandes volumes de 
resíduos de neutralização e etapas de purificação de produtos. O uso de catalisador heterogêneo 
pode superar essas desvantagens, além de ser menos corrosivos, mais fácil de separar e 
reutilizável. Muitos catalisadores heterogêneos ácidos podem catalisar simultaneamente as 
reações envolvidas em óleos ácidos, transesterificação dos triacilgliceróis e esterificação dos 
ácidos graxos livres (BOZ; DEGIRMENBASI; KALYON, 2015; KONWAR et al., 2016; 
ZHANG; WONG; YUNG, 2013). A partir dos resultados apresentados por Konwar et al. 
(2016), Zhang et al. (2013) e Boz et al. (2015), pode-se observar a versatilidade deste processo, 
uma vez que matérias-primas com um teor de ácidos graxos livres de 5 a 40% foram testadas. 
No entanto, uma característica comum em relação a esses catalisadores heterogêneos são os 
longos tempos de reação necessários para obter altas conversões (superior a 8 h). Porém, ao 
aumentar a temperatura para 200 ºC e a pressão para 50 bar, é possível conseguir rendimentos 
de éster em torno de 90% com uso de razão molar metanol e óleo de 6:1 com 1% em massa de 
zircônia sulfatada em 4 h de reação do metanol com óleo de semente de palma bruto e óleo de 
coco bruto (JITPUTTI et al., 2006). Hwa et al. (2015) potencializaram o catalisador óxido de 
latânio e cálcio com o uso de condições próximas a crítica do metanol e a razão molar metanol 
e óleo de 21:1. Eles obtiveram o mesmo rendimento que Jitputti et al. (2006) com a mesma 
porcentagem de catalisador em apenas 10 minutos de reação na síntese do óleo de Jatropha 
curcus bruto. 
A transesterificação e a esterificação em condições alcoólicas supercríticas foram 
propostas como tecnologia em potencial para a produção de biodiesel, na qual é possível 




tolerante aos conteúdos de água e ácidos graxos livres presentes na matéria-prima do que as 
técnicas de produção citadas anteriormente (TAN; LEE; MOHAMED, 2010). Ademais, a 
transesterificação ou esterificação em sistemas de reação supercríticos eliminam a necessidade 
de catalisador (GLISIC; ORLOVIĆ, 2014; GUI; LEE; BHATIA, 2009; KONWAR et al., 2016; 
SAKA et al., 2010). 
Alguns estudos mostram a eficiência da tecnologia supercrítica para converter 
simultaneamente os triacilgliceróis e os ácidos graxos livres em éster, ou seja, no mesmo reator 
e em uma única condição, é possível realizar a transesterificação e a reação de esterificação 
simultaneamente, permitindo a utilização de matérias-primas residuais (GONZALEZ et al., 
2013; PATIL et al., 2009). Tsai et al. (2013) processaram óleo de cozinha residual em um reator 
supercrítico e concluíram que a presença de ácido graxo livre na matéria-prima contribuiu 
positivamente para aumentar o rendimento do éster. Nesse caso, o ácido graxo teve dupla 
função: reagente da reação de esterificação e catalisador da reação de transesterificação. No 
entanto, a literatura é escassa em relação à modelagem cinética envolvendo reações de óleos 
com diferentes teores de ácidos graxos livres (óleos ácidos). Sendo um tópico de grande 
importância na análise, design e otimização do processo. 
Retomando os dois fatores para economia na produção de biodiesel citados por Glisic e 
Orlović (2014), como visto, o processo supercrítico tem a capacidade de processar matérias-
primas de baixo valor agregado com diferentes teores de ácidos graxos livres e água. Assim, a 
redução no custo da matéria-prima está garantida. Já a energia, segundo Glisic e Orlović (2014), 
pode ser otimizada a partir da integração energética envolvendo fluxos frios e quentes e 
fornecimento de energia ao refervedor das colunas de destilação. Eles demonstraram que a 
produção de biodiesel sob condições supercríticas com alta proporção molar (42:1) requer a 
mesma quantidade de energia que um processo convencional de transesterificação alcalina. 
Em geral, pode-se observar que a literatura indica a necessidade de altas proporções 
molares de álcool (25:1 – 42:1) para obter altos rendimentos (MANUALE et al., 2015; TSAI; 
LIN; LEE, 2013; VELEZ et al., 2012; WARABI; KUSDIANA; SAKA, 2004). O principal 
motivo apresentado geralmente é a baixa solubilidade dos triacilgliceróis em álcoois de cadeia 
curta. No caso das matérias-primas ácidas (óleos ácidos), o ácido graxo livre pode atuar como 
um co-solvente favorecendo a miscibilidade entre o álcool e o óleo reduzindo a necessidade de 
utilização de razões molares elevadas. Neste caso, o FFA pode apresentar um papel semelhante 
do alquil éster no do sistema ternário álcool de cadeia curta  + óleo + soluto (alquil éster ou 
FFA) apresentado por Dagostin et al. (2015). Assim, ao diminuir a quantidade de álcool a 




A revisão da literatura procurou relatar o estado da arte a respeito da produção de 
biodiesel por diferentes fontes lipídicas e rotas tecnológicas, com ênfase em óleos ácidos e 
condição supercrítica de reação, a qual é o tema alvo do presente trabalho. Devido à grande 
demanda por recursos renováveis de energia para substituição de combustíveis fósseis, este 
trabalho visa preencher algumas lacunas na literatura e viabilizar economicamente a produção 


























3 MATERIAIS E MÉTODOS   
3.1 REAGENTES 
O óleo de soja comercial (Liza) foi comprado em um mercado local de Curitiba (Paraná, 
Brasil). O etanol (99,8%, CAS 64-17-5) e ácido oleico (90%, CAS 112-80-1) foram adquiridos 
da Neon e Sigma-Aldrich, respectivamente.  
O perfil de ácidos graxos do óleo de soja foi analisado utilizando um cromatógrafo 
Shimadzu (GC 2010 Plus), uma coluna capilar (CP-Wax 58 FFAP CB, 50 m x 0,25 mm x 0,20 
μm), detector de ionização de chama (DIC) e modo de injeção split (1:10). As temperaturas do 
injetor e do detector foram de 250 °C e 280 °C, respectivamente. A temperatura do forno foi 
programada para aumentar de 100 °C a 175 °C a uma taxa de 25 °C.min-1. Em seguida, a 
temperatura foi aumentada para 230 °C a uma taxa de 4 °C.min-1 e mantida a 230 °C durante 
15 min. O gás de araste foi hélio a 22,8 cm3.min-1. A amostra foi preparada de acordo com o 
método oficial (Ce 2-66) da American Oil Chemists 'Society (AOCS) para converter os 
triacilgliceróis e ácidos graxos livres do óleo de soja em ésteres metílicos de ácidos graxos (fatty 
acid methyl esters – FAMEs). Os FAMEs foram identificados em comparação com os tempos 
de retenção dos FAMEs padrões (Supelco, MIX FAME 37, St. Louis, MO 63103, EUA). Os 
resultados foram expressos como a porcentagem de cada ácido graxo individual presente na 
amostra. 
3.2 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL 
A reação de (trans)esterificação do óleo ácido no etanol sub e supercrítico foi conduzida 
em um reator tubular contínuo. O sistema consiste em: uma bomba de HPLC (Shimadzu, 
modelo LC-20AT), tubos de aço inoxidável (316, diâmetro externo 1/16" x 0.91, Swagelok) 
para pré-aquecimento da mistura, reator de tubo de aço inoxidável (316, diâmetro externo 1/8" 
x 0.91, Swagelok) com 22 cm3 de capacidade, forno elétrico (Sanchis Fornos Industriais, Brasil) 
com temperatura operacional máxima de 400 ºC, trocador de calor para refrigeração da mistura 
e ajuste de pressão pela válvula de contrapressão (backpressure) na saída do reator. A Figura 
3.1 mostra um diagrama esquemático do procedimento experimental. A temperatura e a pressão 
foram controladas por quatro termopares do tipo K e um transdutor de pressão (Huba Control, 
modelo 15T80), respectivamente, que foram dispostos ao longo do reator e conectados ao 






Figura 3.1. Diagrama esquemático do procedimento experimental. 
 
O óleo ácido (óleo de soja com 5, 20 e 35% em massa de ácido oleico) e etanol a 
diferentes condições iniciais de razão molar etanol e óleo ácido (Et:OA = 2:1 – 20:1) foram 
misturados por agitação magnética até a solução ficar homogênea e alimentados ao reator pela 
bomba de HPLC. A razão molar foi calculada de acordo com a Equação 3.1.  
 
: mol de etanolEt OA
mol de triacilglicerol + mol de ácido oleico
 3.1 
 
Antes da mistura etanol e óleo ácido, o reator foi primeiramente alimentado com etanol 
puro até que o sistema atingisse as condições reacionais de temperatura (220 – 350 ºC) e a 
pressão (100 e 200 bar). Em seguida, a mistura reacional foi bombeada com fluxo volumétrico 
fixo (5, 2, 1, 0,5 e 0,2 cm3.min-1). As amostras foram coletadas na saída do reator após duas 
vezes o tempo de residência estimado pela vazão volumétrica garantindo o estado estacionário 
do sistema.  
Amostras foram coletadas para quantificação de água e ácido graxo livre por técnicas 
de titulação, e glicerol por método espectrofotométrico. Outra amostra foi coletada e seca (12 
h a 60 ºC e mais 2 h a 100 ºC) para quantificação de éster etílico de ácido graxo e acilgliceróis 
por cromatografia gasosa.  
3.3 MÉTODOS ANALÍTICOS 
A umidade nos reagentes e nas amostras foi determinada por titulações volumétricas e 
coulométricas usando um titulador Karl Fischer, modelos automáticos KEM MKA-610 e 




A quantificação de FFA foi realizada por titulação de acordo com o método oficial da 
American Oil Chemist's Society (AOCS), método oficial Ca-5a-40. A análise de glicerol foi 
feita pelo método espectrofotométrico proposto por Bondioli e Bella (2005). 
Os ésteres etílicos de ácidos graxos (fatty acid ethyl esters – FAEEs), mono-di-
triacilgliceróis foram quantificados por cromatografia gasosa (GC-2010 Plus, Shimadzu 
Corporation), equipada com coluna Select Biodiesel (Agilent, 15 m x 0,32 mm x 0,10 μm), 
detector de ionização a chama (DIC) e modo de injeção split (1:10). As temperaturas do injetor 
e do detector foram de 380 °C e 400 °C, respectivamente. A temperatura do forno foi 
programada para aumentar de 50 °C a 180 °C a uma taxa de 15 °C.min-1. Em seguida, a coluna 
atingiu a temperatura de 230 °C a uma taxa de 7 ºC.min-1 e a uma taxa de 10 ºC.min-1 até 380 °C, 
permanecendo a esta temperatura durante 6 min. O hélio foi utilizado como gás de arraste com 
um fluxo de 29,2 cm3.min-1. A amostra foi preparada de acordo com a norma europeia EN 
14105. O solvente utilizado foi o heptano e o agente de derivatização foi o N-metil-N-
trimetilsilil-trifluoroacetamida (MSTFA). Os padrões internos foram o ácido láurico, o 
palmitato de metila e a tricaprina correspondendo ao ácido graxo livre, éster etílico e 
acilgliceróis, respectivamente.  












onde ITAG , IFFA  referem-se ao número de moles de triacilgliceróis e  ácidos graxos livres na 
entrada do reator respectivamente, enquanto que  tFAEE  representa o número de moles de etil 
ésteres de ácido graxo na saída do reator. 
3.4 MODELAGEM CINÉTICA 
Na modelagem cinética da reação de (trans)esterificação de óleo ácido com etanol em 
condições sub e supercríticas do álcool (Tc = 240,75 ºC e Pc = 61,48 bar) foram consideradas 
as três reações de transesterificação do óleo de soja (Equações 3.3 – 3.5) e a reação de 
esterificação do ácido oleico (Equação 3.6). Todas as reações foram consideradas reversíveis, 
























FFA ET FFA FAEE AG FFA  3.6 
 
Onde TAG , DAG , MAG , ET , AG , FAEE , FFA  e GLI  representam o número de 
moles de triacilgliceróis, diacilgliceróis, monoacilgliceróis, etanol, água, éster etílico de ácidos 
graxos, ácidos graxos livres e glicerol, respectivamente, ik  é a constante cinética direta e ik  é 
a constante cinética inversa de cada reação i  [(cm3.mol-1) 2.min-1]. 






TAG ET FFA DAG FAEE FFA
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DAG ET FFA MAG FAEE FFA
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MAG ET FFA GLI FAEE FFA
eq







FFA ET FFA AG FAEE FFA
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sendo ir  a taxa de reação de cada reação i  [mol.min-1.cm-3], jC a concentração molar de cada 
componente j [mol.cm-3] e ,eq ik  a constante cinética de equilíbrio de cada reação i , a qual é 











 As constantes cinéticas direta e inversa das reações autocatalíticas foram calculadas pela 










 O fator pré-exponencial 0ik  [(cm3.mol-1)2.min-1] e a energia de ativação aiE  [kJ.mol-1] 
de cada reação i  foram ajustados usando dados cinéticos experimentais. Para a estimação dos 
parâmetros cinéticos, primeiramente a função objetivo (FO) (Equação 3.13) foi minimizada 
usando o método estocástico de otimização por enxame de partículas (Particle Swarm 
Optimization – PSO) (FERRARI et al., 2009). A solução do método foi usada como estimativa 
inicial para a minimização da função usando a sub-rotina fminsearch (Método Simplex Nelder-









FO Y Y  
3.13 
 
Nesta equação, expijtY e 
calc
ijtY  são as frações mássicas [%] experimentais e calculadas de 
cada componente j  no ponto experimental t  para cada curva cinética i , M é o número de 
curvas cinéticas e iN é o número de dados experimentais para cada curva cinética. Os 
componentes j  usados na função objetivo foram DAG, MAG, FFA e FAEE. Para avaliar a 
correlação entre os dados experimentais e os calculados pelo modelo, ou seja, a qualidade do 
ajuste, foi usado o desvio médio quadrático (root mean square deviation – rmsd ), Equação 















O balanço molar no reator tubular contínuo para um componente genérico A é dado pela 












Para deixar a Equação 3.15 em termos de concentração e tempo de reação, deve-se 
recorrer as definições de vazão molar (Equação 3.16) e tempo de residência (Equação 3.17).  
 




Sendo AF  a vazão molar [mol.s-1] e AC  a concentração [mol.dm-3] da espécie A ,  a 
vazão volumétrica [dm3.s-1] ,  o tempo de residência [s] e V o volume do reator [dm3]. Ao 
derivar estas equações e substituí-las na Equação 3.15 após algumas simplificações obtém-se o 
balanço molar no reator tubular contínuo em função da concentração do componente A  









As equações diferenciais para todos os componentes envolvidos na reação de 
(trans)esterificação do óleo ácido no reator tubular segundo o mecanismo descrito são 






















1 2 3 4




1 2 3 4


















O tempo de residência foi calculado como proposto por Santos et al. (2017): 
 
,
           com  R
mix R
V q  
3.27 
 
onde RV  é o volume do reator [22 cm3],  é a vazão volumétrica [mL.min-1], q é a vazão 
mássica [g.min-1] medida no final da reação em cada tempo de residência [g.min-1] e ,mix R é a 
densidade inicial da mistura na temperatura e pressão do reator [g.cm-3]. 
 A modelagem cinética foi implementada no software MATLAB® e a sub-rotina ode23s 




















4 APRESENTAÇÃO DOS RESULTADOS 
4.1 CARACTERIZAÇÃO DO ÓLEO DE SOJA  
A composição de ácidos graxos do óleo de soja da marca Liza é apresentada na tabela 
4.1. O ácido graxo com maior percentual mássico é o ácido linoleico seguido do ácido oleico. 
Mais de 85% dos ácidos graxos são insaturados. Ao comparar o perfil de ácido graxo com a 
Tabela 2.2, nota-se que as composições dos ácidos condizem com a literatura exceto o ácido 
linoleico que está levemente acima da faixa estimada de 51,8 – 53% em massa. 
 
Tabela 4.1. Composição de ácidos graxos do óleo de soja marca Liza. 
Nomenclatura do ácido (C:D)* Fração mássica (%) 
Ácido palmítico (C16:0) 10,94 
Ácido esteárico (C18:0) 3,31 
Ácido oleico (C18:1) 21,57 
Ácido linoleico (C18:2) 56,86 
Ácido linolênico (C18:3) 6,15 
Ácido gadólico (C20:1) 0,64 
Ácido araquidônico (C20:4) 0,54 
*C indica o número de carbonos D o número de ligações 
duplas na cadeia do ácido graxo. 
 
4.2 CÁLCULO DA DENSIDADE DA MISTURA  
Para o cálculo do tempo de reação (Equação 3.27) é necessário calcular a densidade do 
reagente (mistura de óleo de soja, ácido oleico e etanol) nas condições de temperatura e pressão 
do reator. A equação de estado PC-SAFT foi usada para determinar a densidade do ácido oleico 
e do óleo de soja representado pela trioleina, no Anexo B pode observar que alguns trabalhos 
também utilizam essa hipótese para os cálculos termodinâmicos dos óleos. A PC-SAFT 
compreende quatro termos de contribuição: cadeia, dispersão, associação e dipolar. Os 
parâmetros envolvidos são diâmetro do segmento (σ), número de segmentos por cadeia (m), 
energia de dispersão entre as cadeias (ε), energia de associação (εHB) e volume efetivo de 
associação (κHB).  
A densidade foi calculada com auxílio do simulador Aspen Plus (software ASPEN 
Plus® v8.4). Os parâmetros dos componentes puros adicionados no banco de dados do 
simulador são apresentados na Tabela 4.2. 
Calcular propriedades de componentes puros perto da região crítica com a PC-SAFT a 




são usados dados de densidade e pressão de vapor e não propriedades no ponto crítico como 
uma equação cúbica. Sendo assim, é preferível usar a PC-SAFT para os componentes que estão 
longe do ponto crítico, como é o caso dos acilgliceróis.  
 
Tabela 4.2. Parâmetros da equação de estado PC-SAFT para a trioleina e ácido oleico. 
Parâmetros ASPEN 
Componentes 
Trioleina1 Ácido Oleico2  
m PCSFTM 18,3844 8,7192 
ε (K) PCSFTU 302,89 254,78 
σ PCSFTV 4,3005 3,7118 
εHB (K) PCSFAU 0 810,92 
κHB PCSFAV 0 0,0183 
1Silva et al. (2016a); 2Santos et al. (2017). 
 
Como as reações são conduzidas em condições críticas do álcool, para o etanol foi feito 
um estudo mais aprofundado da densidade a fim de encontrar uma equação mais precisa nestas 
condições. Foram coletados dados experimentais de densidade perto da região supercrítica do 
etanol na literatura (BAZAEV et al., 2007) e comparados com diferentes equações: PC-SAFT 
com os parâmetros usados por Gross e Sadowski (2001), PC-SAFT com os parâmetros 
reajustados por Corazza et al. (2015) e equação de Dillon e Penoncello (2004) que propuseram 
equações para o cálculo de propriedades termodinâmicas do etanol. O gráfico comparativo das 
equações com os dados experimentais é apresentado na Figura 4.1.  
Com a Figura 4.1 pode-se observar que os três modelos apresentam comportamento 
similar até 6 MPa para as três temperaturas. Porém, com o aumento da pressão o desvio da 
densidade para os dois modelos usando a PC-SAFT foi aumentando. Nestas condições 
operacionais, o etanol está em condição supercrítica, visto que sua temperatura e pressão 
críticas são de 240,75 ºC e 6,148 MPa, respectivamente. Já a equação proposta por Dillon e 
Penoncello (2004) prevê com maior precisão os dados experimentais do etanol em condições 
mais elevadas de temperatura e pressão. 
A partir desse estudo da propriedade termodinâmica, definiu-se que a densidade da 
trioleina e ácido oleico será calculada pela equação de estado PC-SAFT e que a densidade do 
etanol será definida pela equação de Dillon e Penoncello (2004). Como os componentes foram 
calculados por diferentes modelos, para o cálculo da densidade da mistura foi considerada a 
hipótese de solução ideal (VEX = 0) para as condições reacionais estudadas. Assim, o volume 
molar real da mistura é igual ao volume molar da solução ideal ( SImixv  [cm3.mol-1]) que é definida 





.SImix i iv v x  4.1 
 
Onde iv  representa o volume molar [cm3.mol-1] e ix a fração molar do componente puro 
i . Com a densidade mássica de cada componente puro ( ,massica i [g.cm-3]) é possível chegar no 
















sendo que ,molar i é a densidade molar [mol.cm-3] e iMM  [g.mol-1] é a massa molar do 
componente puro i . Com o volume molar real da mistura, a densidade mássica da 
mistura ( mix [g.cm-3]) é calculada pela Equação 4.4. 
 
1       onde  .mix mix mix i iSI
mix





A massa molar usada no cálculo da densidade da mistura para a trioleina, ácido oleico 
e etanol é apresentado na Tabela 4.3, juntamente com as massas molares dos demais 
componentes do sistema reacional para o balanço de massa. Os diacilgliceróis, 
monoacilgliceróis e etil éster de ácido graxo foram representados pelas moléculas de dioleina, 
monoleina e oleato de etila, respectivamente. 
 
Tabela 4.3. Massa molar dos componentes envolvidos na reação de (trans)esterificação do óleo ácido. 




Ácido oleico 282,467 










Figura 4.1. Comparativo da densidade experimental (símbolos) e valores calculados (linhas: Dillon e Penoncello 
(2004),──; Gross e Sadowski (2001),─ ─ e Corazza et al. (2015),−∙−∙) do etanol em diferentes temperaturas 
250 ºC (□), 275 ºC (○) e 350 ºC (◊). 
 
4.3 DEGRADAÇÃO TÉRMICA 
A Tabela 4.4 mostra as condições experimentais da reação de (trans)esterificação do 
óleo de soja ácido em etanol sub e supercrítico conduzida em diferentes temperatura (T), 
pressão (P), teor mássico de ácido oleico no óleo de soja (A), razão molar inicial etanol e óleo 
ácido (Et:OA), fração molar inicial dos reagentes e densidade da mistura reacional (ρmix,R) nas 
condições de temperatura e pressão do reator. Os valores de temperatura e pressão são 
representados pela média e desvio padrão dos dados registrados durante os experimentados. Os 
dados cinéticos de cada experimento estão disponíveis nas Tabelas A1 a A14 do Anexo A.  
O efeito da temperatura (220 – 350 ºC) no rendimento de éster da reação de 
(trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol é apresentado na Figura 4.2. Como era de 
se esperar, a temperatura tem influência positiva no rendimento, porém até 300 ºC. Em 
temperaturas mais elevadas a degradação é evidenciada pelo decréscimo no rendimento em 
tempos maiores de reação, sendo que este decaimento é mais pronunciado com o aumento da 
temperatura.  Como já mencionado, alguns autores (LIN; ZHU; TAVLARIDES, 2013; LIU et 
al., 2016; SILVA et al., 2016b) estudaram a degradação de ésteres etílicos, os quais apresentam 
instabilidade entre 275 e 325 ºC. Ésteres poli-insaturados (mais de duas insaturações na cadeia 
carbônica) sofrem decomposição a 300 ºC, enquanto que ésteres monossaturados são mais 




Tabela 4.1, o óleo de soja da marca Liza usado neste trabalho é composto por mais de 60% de 
ácidos graxos poli-insaturados.  
 
Tabela 4.4. Condições experimentais da (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol. 
Experimento T  [ºC] P [bar] A [%] Et:OA 
Fração molar ρmix,R [g.cm-3] 
Etanol Óleo Ácido Oleico 
1 283 ± 1 102 ± 3 20 2:1 0,6994 0,1697 0,1308 0,5749 
2* 278 ± 1 103 ± 1 22 4:1 0,7909 0,1125 0,0965 0,5407 
3 283 ± 2 102 ± 2 20 5:1 0,8238 0,0995 0,0768 0,4804 
4 280 ± 1 100 ± 1 22 8:1 0,8909 0,0590 0,0500 0,4157 
5 280 ± 1 101 ± 1 20 20:1 0,9524 0,0269 0,0208 0,3326 
6* 221± 3 100 ± 2 22 4:1 0,7864 0,1151 0,0985 0,7221 
7* 249 ± 1 100 ± 2 20 4:1 0,7783 0,1252 0,0965 0,6782 
8* 299 ± 1 102 ± 2 20 4:1 0,7787 0,1249 0,0964 0,4453 
9 279 ± 1 202 ± 1 20 4:1 0,7912 0,1178 0,0910 0,6832 
10 280 ± 1 100 ± 2 5 4:1 0,7909 0,1799 0,0292 0,5445 
11 280 ± 1 102 ± 3 35 4:1 0,7908 0,0786 0,1306 0,4996 
12 319 ± 2 101 ± 1 22 4:1 0,7902 0,1129 0,0968 0,3764 
13 321 ± 1 102 ± 1 22 4:1 0,7896 0,1133 0,0971 0,3773 
14 350 ± 1 101 ± 2 22 4:1 0,7897 0,1132 0,0971 0,3323 
*Dados cinéticos usados para estimação dos parâmetros. 
 
As Figuras 4.3 e 4.4 mostram os indícios de degradação na reação de (trans)esterificação 
do óleo de soja ácido conduzida a 350 ºC. Na Figura 4.3 tem-se o escurecimento do produto 
conforme a reação vai avançando e na Figura 4.4 nota-se o surgimento de bolhas de gás na 
saída do reator no último ponto experimental da reação, sendo que gases voláteis são produtos 
de reações paralelas de decomposição térmica (MANUALE et al., 2015; VIEITEZ et al., 2010). 
Para verificar a veracidade da queda no perfil de rendimento de éster e 
consequentemente avaliar a reprodutibilidade experimental, a reação conduzida a 320 ºC, 100 
bar, 20% de acidez e Et:OA de 4:1 foi feita em duplicata (Experimentos 12 e 13 na Tabela 4.4). 
A Tabela 4.5 apresenta a média e o desvio padrão da vazão mássica, do tempo de reação e do 
rendimento de éster destes respectivos experimentos. A Figura 4.5 mostra o perfil médio do 
rendimento de éster com os desvios padrões do rendimento e tempo de residência. Os baixos 
desvios confirmam a boa reprodutibilidade experimental para um sistema reacional operando 
em condições críticas e regime contínuo tubular. Apenas, no último ponto experimental houve 
maior desvio no tempo de residência. O erro pode estar atribuído ao equipamento, pois neste 
ponto a bomba de HPLC é operada na menor vazão volumétrica perto do limite operacional do 
equipamento. Talvez uma maneira de diminuir esse desvio era ter realizado a coleta da vazão 






Figura 4.2. Efeito da temperatura no rendimento de éster da reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido 
em etanol a 220 ºC (○), 250 ºC (□), 280 ºC (+), 300 ºC (◊), 320 ºC (□) e 350 ºC (○) (Experimentos 2, 6, 7, 8, 
média do 12 e 13, 14 na Tabela 4.4). 
 
 
Figura 4.3. Amostras coletadas em diferentes tempos de residência ao longo da reação de (trans)esterificação do 
óleo de soja ácido a 350 ºC, 101 bar, A = 22% e Et:OA = 4:1 (Experimento 14 na Tabela 4.4). 
 
 
Figura 4.4. Coleta do último ponto da reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido a 350 ºC, 101 bar, 




Tabela 4.5. Média e desvio padrão experimentais da reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em 
etanol a 320 ºC, 100 bar, A = 20% e Et:OA = 4 (Experimentos 12 e 13 na Tabela 4.4). 
Vazão mássica 
[g.min-1] Tempo [min] 
Rendimento 
FAEE [%] 
0,00 0,00 0,00 
3,00 ± 0,29 2,78 ± 0,22 30,67 ± 2,08 
1,57 ± 0,14 5,31 ± 0,38 45,09 ± 0,57 
0,89 ± 0,03 9,35 ± 0,25 54,64 ± 3,43 
0,43 ± 0,01 19,24 ± 0,73 58,35 ± 2,48 




Figura 4.5. Reprodutibilidade experimental da reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol a 
320 ºC, 100 bar, A = 20% e Et:OA = 4:1 (Experimentos 12 e 13 na Tabela 4.4). 
 
Como tentativa de minimizar a degradação na reação de (trans)esterificação do óleo de 
soja ácido em etanol supercrítico a 320 ºC foram testadas variações em alguns parâmetros 
reacionais, como pressão (100, 150 e 200 bar), teor de acidez inicial no óleo (20 e 38%) e razão 
molar etanol e óleo ácido (4:1 e 40:1), Tabela 4.6. Os dados cinéticos de cada experimento estão 
disponíveis nas Tabelas A15 a A18 do Anexo A. 
 
Tabela 4.6. Condições experimentais da (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol a 320 ºC. 
Experimento T  [ºC] P [bar] A [%] Et:OA 
Fração molar ρmix,R [g.cm-3] 
Etanol Óleo Ácido Oleico 
D1 320 ± 1 199 ± 2 22 4:1 0,7880 0,1144 0,0976 0,3731 
D2 319 ± 1 149 ± 2 22 4:1 0,7885 0,1139 0,0976 0,3734 
D3 319 ± 1 102 ± 1 38 5:1 0,8399 0,0561 0,1040 0,4185 



























O efeito da pressão no rendimento em éster da reação de (trans)esterificação conduzida 
a 320 ºC pode ser observada pela Figura 4.6. O comportamento do rendimento ao longo da 
reação é similar para as pressões de 100 e 150 bar, apresentando uma leve variação no 
rendimento em 10 minutos de reação. A degradação foi acentuada com o aumento da pressão 
de 200 bar.  Ao aumentar o teor de acidez do óleo de 22% para 38% o rendimento de éster 
aumentou e não houve decaimento na produção de éster, ou seja, o ácido oleico adicionado no 
óleo de soja minimizou o efeito de degradação (Figura 4.7). 
 
Figura 4.6. Efeito da pressão no rendimento de éster da reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em 
etanol a 320 ºC: 100 bar – experimentos 12 e 13 na Tabela 4.4 (○), 150 bar – experimento D2 na Tabela 4.6 (□) e 
200 bar – experimento D1 na Tabela 4.6 (∆). 
 
 
Figura 4.7. Efeito do teor de acidez inicial no óleo no rendimento de éster da reação de (trans)esterificação do 
óleo de soja ácido em etanol a 320 ºC: 22% – experimentos 12 e 13 na Tabela 4.4 (○) e 38%  – experimento D3 




Com o aumento de 10 vezes na razão molar do etanol e óleo ácido a degradação não foi 
pronunciada na reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido a 320 ºC (Figura 4.8). 
Porém, a velocidade da cinética é bem maior para a reação com razão molar de 4:1. Com 
condição inicial de 40:1 apenas 40% de rendimento de éster é alcançado em 80 minutos de 
reação, assim para altos rendimentos tempos muito longos de reação seriam requeridos.  
 
Figura 4.8. Efeito da razão molar etanol e óleo ácido no rendimento de éster da reação de (trans)esterificação do 
óleo de soja ácido em etanol a 320 ºC: 4:1 – experimentos D1 na Tabela 4.6 (○) e 40:1  – experimento D4 na 
Tabela 4.6 (□). 
 
4.4 CINÉTICA DE (TRANS)ESTERIFICAÇÃO DO ÓLEO DE SOJA ÁCIDO 
Como visto na seção anterior, a reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em 
etanol é afetada pelas reações de degradações (LIN; ZHU; TAVLARIDES, 2013; LIU et al., 
2016; MANUALE et al., 2015; SILVA et al., 2016b; VIEITEZ et al., 2010) a altas temperaturas. 
Portanto, a modelagem cinética foi feita para as reações conduzidas até 300 ºC. Deve-se 
ressaltar que para todas as condições experimentais o sistema reacional encontra-se em uma 
única fase como pode ser observado pelo diagrama termodinâmico da Figura 4 do Anexo B. 
Para o ajuste dos parâmetros cinéticos foram usadas as reações que variaram a 
temperatura de 220 até 300 ºC (Experimentos 2, 6, 7 e 8 na Tabela 4.4) e condições fixas de 
teor mássico de acidez em torno de 20%, pressão de 100 bar e razão molar etanol e óleo ácido 
de 4:1, totalizando 80 dados experimentais. Os fatores pré-exponenciais e as energias de 
ativação ajustados são apresentados na Tabela 4.7. As Figuras 4.9 e 4.10 mostram a comparação 
entre os dados experimentais e o ajustado pelo modelo cinético em relação aos perfis de 




7 e 8. Para os parâmetros cinéticos ajustados, o desvio médio quadrático (rmsd) considerando 
a fração mássica experimental e calculada em termos de DAG, MAG, FFA e FAEE foi de 
3,18%. O baixo valor obtido do rmsd indica o bom ajuste do modelo cinético proposto com os 
dados experimentais. A partir das Figuras 4.9 e 4.10 e o baixo valor de rmsd obtido, é possível 
observar que o modelo cinético proposto foi capaz de representar o comportamento cinético em 
relação às reações de esterificação e transesterificação do óleo ácido em etanol. 
 
Tabela 4.7. Parâmetros cinéticos ajustados para a reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol 
(T = 220 – 300 ºC, P = 100 bar, A = 20% e Et:OA = 4:1). 
i  0ik  [(cm3.mol-1)2.min-1] aiE [kJ.mol-1] 
1 8,48 94,96 
-1 0,50 62,40 
2 8,81 97,50 
-2 1,18 30,75 
3 8,77 97,09 
-3 6,84 80,21 
4 7,27 84,37 
-4 0,40 20,90 
 
O efeito da temperatura no rendimento de éster foi avaliado para diferentes temperaturas 
variando de 220 a 300 ºC com razão molar etanol e óleo ácido de 4:1, pressão de 100 bar e teor 
de acidez no óleo de 20% (Figuras 4.9 e 4.10). A taxa de reação aumenta com o aumento da 
temperatura. O rendimento de éster (Figura 4.10) aumentou de 58% para 82% na faixa de 
temperatura de 200 a 300 ºC. Wang et al. (2007) estudaram a transesterificação do óleo de colza 
bruto em metanol supercrítico na condição de 250 ºC, 100 bar e razão molar metanol e óleo de 
36:1 e obtiveram 10% de rendimento em éster com 20 minutos de reação. Ao comparar esse 
resultado com a cinética de 250 ºC deste trabalho, nota-se rendimento de 4 vezes maior e com 
o uso de menor razão molar. Nas duas maiores temperaturas (280 e 300 °C, Figuras 4.9c e 4.9d, 
respectivamente) praticamente todos os triacilglicerol, diacilglicerol e ácido gordo livre foram 
consumidos no final da reação e monoacilglicerol está em equilíbrio. Essas observações 
juntamente com a análise da Figura 4.10, que mostra o pequeno ganho de rendimento de éster 
a medida que a temperatura aumenta de 280 a 300 °C, indicam que a condição de operação 
ideal é de 280 ºC. 
Os parâmetros cinéticos obtidos utilizando o conjunto de dados experimentais dos 
experimentos 2, 6, 7 e 8 (Tabela 4.4) foram utilizados para prever as cinéticas em diferentes 
condições reacionais (Experimentos 1, 3, 4, 5, 9, 10 e 11 na Tabela 4.4) para avaliar a 
capacidade do modelo matemático predizer a reação de (trans)esterificação de óleo ácido com 




prever bem os perfis cinéticos e os rendimentos de ésteres globais para diferentes condições de 
reação das que foram utilizadas na estimação dos parâmetros cinéticos. 
 
Figura 4.9. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) na fração mássica 
de TAG (□,──), DAG (+,─ ─), MAG (○,−∙−∙), FFA (□,──), FAEE (∆,─ ─) e GLI (○,─ ─) na reação de 
(trans)esterificação do óleo de soja ácido com Et:OA = 4:1 (A) 221 ºC, 100 bar, A = 22% (Experimento 6 na 
Tabela 4.4), (B) 249 ºC, 100 bar, A = 20% (Experimento 7 na Tabela 4.4), (C) 278 ºC, 103 bar, A = 22% 
(Experimento 2 na Tabela 4.4) e (D) 299 ºC, 102 bar, A = 20% (Experimento 8 na Tabela 4.4). 
 
 
Vale ressaltar que os valores de TAG e glicerol não foram considerados na estimação 
dos parâmetros cinéticos. Todos os resultados relativos a estes compostos são apenas predições 
do modelo matemático e sua comparação com os valores experimentais medidos. Na 
modelagem cinética, a reação de hidrólise de TAG, DAG e MAG não foi considerada devido 
ao baixo teor de água livre nos reagentes. Ao avaliar o perfil mássico de água ao longo das 
reações nas tabelas apresentadas no Anexo A, observa-se que a quantidade mássica de água 
produzida pela reação de esterificação do ácido graxo livre é baixa e sua porcentagem não 






hidrólise. Outra hipótese assumida na modelagem cinética é que as reações são autocatalisadas 
pelo ácido graxo livre (SANTOS et al., 2017). Todas essas considerações contribuíram para o 
bom ajuste e predição do modelo. 
  
 
Figura 4.10. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) no rendimento 
de éster na reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol em diferentes temperaturas: 220 ºC 
(□,──); 250 ºC (+,──); 280 ºC (○,──) e 300 ºC (∆,─ ─) (Experimentos 2, 6, 7 e 8 na Tabela 4.4) 
 
A literatura menciona que os ácidos graxos livres em sistemas com triacilgliceróis e 
etanol têm duas funções na reação: reagente da reação de esterificação e catalisador para a 
reação de transesterificação (TSAI; LIN; LEE, 2013). Essa dualidade dos ácidos graxos livres 
é confirmada pelos resultados apresentados nas Figuras 4.9c, 4.11 e 4.12. Esses gráficos 
descrevem a alta influência do teor inicial de ácidos graxos livres no reagente sobre as reações 
(trans)esterificação em condições em torno de 280 ºC, 100 bar e Et:OA de 4:1. A Figura 4.12 
mostra que o rendimento em éster acima de 90% pode ser obtido a partir de óleos com 35% de 
teor de ácido graxo livre. O aumento no teor de acidez na matéria-prima aumenta a taxa de 
reação, sendo capaz de consumir o triacilglicerol em totalidade em curto tempo de reação, 60 
minutos (Figura 4.11). É possível também concluir que o modelo cinético pode prever bem os 





Figura 4.11. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) na fração 
mássica de TAG (□,──), DAG (+,─ ─), MAG (○,−∙−∙), FFA (□,──), FAEE (∆,─ ─) e GLI (○,─ ─) na reação 
de (trans)esterificação do óleo de soja ácido com Et:OA = 4:1 (A) 280 ºC, 100 bar, A = 5% (Experimento 10 na 
Tabela 4.4) e (B) 280 ºC, 102 bar, A = 35% (Experimento 11 na Tabela 4.4).  
 
 
Figura 4.12. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) no rendimento 
de éster na reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol a diferentes teores iniciais de acidez no 
óleo de soja: 5% (□,──); 20% (○,──) e 35% (∆,──) (Experimentos 2, 10 e 11 na Tabela 4.4). 
 
A razão molar álcool e óleo é o parâmetro que apresenta maior divergência na literatura, 
onde suas condições ótimas variam de 12:1 até 45:1 (MANUALE et al., 2015; MUPPANENI 
et al., 2012; SAKDASRI; SAWANGKEAW; NGAMPRASERTSITH, 2015; TSAI; LIN; LEE, 
2013; VELEZ et al., 2012; WARABI; KUSDIANA; SAKA, 2004). O efeito razão molar etanol 
e óleo ácido no perfil mássico e no rendimento de éster é demonstrado pelas Figuras 4.9c, 4.13 
e 4.14. Para a menor razão molar testada (Et:OA = 2:1) obteve-se o menor rendimento. No 
entanto, para Et:OA de 20:1 a taxa de reação inicial foi a mais baixa, mas no final da reação o 





4.14, é possível observar uma similaridade no comportamento cinético das reações com razões 
molares intermediárias. Apenas após 40 minutos, o rendimento éster de 8:1 é relativamente 
maior que o de 4:1 e 5:1. Com esses resultados conclui-se que a razão molar de etanol e óleo 
ácido de 4:1 é a condição ótima para obtenção do melhor rendimento de éster possível. No 
estudo da reação supercrítica (trans)esterificação do óleo de soja de fritura realizada por 
Gonzalez et al. (2013), foram obtidos rendimentos de éster de 75% com razão molar de metanol 
e óleo de 40:1. Enquanto, que neste trabalho foi relatado rendimento de éster de 80% com razão 
molar etanol e óleo ácido 10 vezes menor. Este resultado prova a eficiência das reações de 
transesterificação e esterificação realizadas com baixas proporções de álcool. 
 
Figura 4.13. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) na fração 
mássica de TAG (□,──), DAG (+,─ ─), MAG (○,−∙−∙), FFA (□,──), FAEE (∆,─ ─) e GLI (○,─ ─) na reação 
de (trans)esterificação do óleo de soja ácido com (A) 283 ºC, 102 bar, A = 20%, Et:OA = 2:1 (Experimento 1 na 
Tabela 4.4), (B) 283 ºC, 102 bar, A = 20%, Et:OA = 5:1 (Experimento 3 na Tabela 4.4), (C) 280 ºC, 100 bar, 
A = 22%, Et:OA = 8:1 (Experimento 4 na Tabela 4.4) e (D) 280 ºC, 101 bar, A = 20%, Et:OA = 20:1 







Figura 4.14. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) no rendimento 
de éster na reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol a diferentes razões molares etanol e 
óleo ácido: 2:1 (□,──); 4:1 (○,──); 5:1 (∆,─ ─); 8:1 (+,──) e 20:1 (◊,─ ─) (Experimentos 1, 2, 3, 4 e 5 na 
Tabela 4.4). 
 
As Figuras 4.9c, 4.15 e 4.16 apresentam o efeito da pressão sobre a reação de 
(trans)esterificação do óleo ácido em etanol. Pode notar-se que a pressão não tem efeitos 
significativos sobre o rendimento de ésteres variando esse fator de 100 bar a 200 bar, porque a 
compressibilidade do sistema estudado é baixa devido à alta concentração de ácidos graxos 
livres e óleo em etanol. Em sistemas com maior teor de álcool em óleo, por exemplo 40:1, o 
efeito da pressão é muito mais pronunciado (GONZALEZ et al., 2013; SILVA et al., 2007). 
Adicionalmente, sistemas com alta proporção de álcool a variação da densidade da mistura é 
determinada pelas propriedades do álcool. Mesmo usando uma abordagem aproximada e 
completamente preditiva para a densidade da mistura (equação PC-SAFT de estado (SANTOS 
et al., 2017; SILVA et al., 2016a)  utilizada para estimar a densidade do óleo de soja puro, 
representada pela molécula de trioleína e ácido oleico puro e a densidade do etanol foi 
determinada pela equação de estado de Dillon e Penoncello (2004) e, portanto, a densidade da 
mistura foi calculada assumindo uma solução ideal), o modelo proposto foi capaz de prever o 
comportamento cinético a 200 bar de pressão (Figura 4.15). A Figura 4.16 indica que o aumento 
da pressão influencia positivamente na taxa de reação inicial, mas o rendimento de éster 
alcançado no final da reação é praticamente o mesmo para ambas as pressões. O pequeno ganho 
na produção de éster não compensa dobrar a pressão. 
Ao avaliar os resultados experimentais, verificou-se que a melhor condição para a 




etanol é a condição de 280 ºC, 100 bar e etanol para o óleo ácido de 4:1, em que um rendimento 
de éster em torno de 80% foi alcançado em 60 minutos de reação (Figura 4.14). Esta condição 
mostra a viabilidade do uso de razões molares etanol e óleo ácido menores daquelas 
apresentadas na literatura para atingir o alto teor de etil éster de ácidos graxos a partir de óleos 
ácidos (materiais residuais) que podem ser decisivos para a produção econômica de biodiesel. 
 
 
Figura 4.15. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) na fração 
mássica de TAG (□,──), DAG (+,─ ─), MAG (○,−∙−∙), FFA (□,──), FAEE (∆,─ ─) e GLI (○,─ ─) na reação 




Figura 4.16. Comparação entre os dados experimentais (símbolos) e o modelo cinético (linhas) no rendimento 
de éster na reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol em diferentes pressões: 100 bar (○,──) 




4.5 RECICLO NO REATOR SUPERCRÍTICO 
Com o intuito de otimizar a produção de éster a partir de óleos ácidos, foi estudado a 
possibilidade de reciclo no reator tubular contínuo. Uma reação de dois passes no reator 
supercrítico foi realizada na condição ótima estabelecida para o óleo de soja com 20% em massa 
de ácido no estudo cinético da seção anterior: 280 ºC, 100 bar e razão molar etanol e óleo ácido 
de 4:1. A vazão volumétrica de 1 mL.min-1  da bomba foi definida como a melhor vazão, pois 
pela cinética da reação do Experimento 2 da Tabela 4.4, Figura 4.17, observa-se que a maior 
inclinação da taxa de reação ocorre até o terceiro ponto experimental que corresponde a esta 
vazão. 
 
Figura 4.17. Rendimento de éster na reação de (trans)esterificação do óleo de soja com 20% em massa de ácido 
oleico e razão molar etanol e óleo ácido de 4:1 a 280 ºC e 100 bar. 
 
No entanto ao iniciar o experimento verificou-se que a bomba estava com defeito em 
relação a vazão, ou seja, a vazão registrada na bomba não correspondia com a vazão real. Porém 
para consertá-la seria necessário trocar a válvula de entrada da bomba. Como no cálculo do 
tempo de reação é utilizada a vazão mássica, o teste de reciclo foi iniciado mesmo com a falha 
do equipamento, porém utilizando sua máxima vazão. Para o primeiro e segundo passe no reator 
foram obtidas as vazões mássicas de 0,65 g.min-1 e 0,20 g.min-1, respectivamente. 
Primeiramente, foi preparado o reagente nas condições iniciais de A = 20% e 
Et:AO = 4:1 (fração molar: etanol = 0,7909, ácido oleico = 0,0910 e óleo de soja = 0,1181 e 
densidade da mistura nas condições reacionais = 0,5333 g.cm-3). O reagente foi bombeado para 
o reator coletando ao final do tempo o produto da reação. Foram feitas análises de titulação e 




etanol na quantidade suficiente para manter a razão molar etanol e acilgliceróis de 4:1 e o 
material passou novamente no reator, totalizando dois passes de reciclo. 
O perfil do rendimento de éster nos dois passes do reator é apresentado na Figura 4.188. 
Observa-se que o rendimento aumentou de um reciclo para o outro, obtendo ao final da reação 
86,60% de rendimento em 76 minutos de reação. Ao comparar este resultado com a reação 
conduzida em único passe a 280 ºC (Figura 4.107), a qual apresenta experimentalmente um 
rendimento de 80% em cerca de 70 minutos de reação e predição de equilíbrio próximo aos 
85% de rendimento após 120 minutos, nota-se que com dois passes o rendimento final é 
atingindo em menor tempo, uma economia de 40 minutos. Um estudo mais aprofundado no 
reciclo torna-se interessante, pois possibilita uma maneira de intensificação no tempo de 
processo de produção do biodiesel. 
 
Figura 4.18. Rendimento de éster na reação de (trans)esterificação do óleo de soja ácido em etanol conduzido a 






































5 CONSIDERAÇÕES FINAIS 
O presente trabalho investigou a reação de transesterificação e esterificação simultâneas 
de óleo ácido, preparado pela mistura de óleo de soja com diferentes porcentagens mássicas de 
ácido oleico, em etanol sub e supercrítico em reator tubular contínuo. Este trabalho visa 
possíveis maneiras de intensificação no processo de produção de biodiesel, através de economia 
na fonte lipídica para sua fabricação como na proporção de álcool empregada.  
Dentre as condições experimentais estudadas a melhor conversão de óleo de soja com 
20% em massa de ácido oleico em éster foi a reação conduzida a 280 °C, 100 bar e razão molar 
etanol e óleo ácido de 4:1 A temperatura foi o parâmetro que mais influenciou 
significativamente o rendimento de éster da reação. A pressão não teve efeito pronunciado na 
cinética. Enquanto que o teor de ácido graxo inicial no óleo atuou positivamente na taxa de 
reação, ao variar a quantidade mássica inicial de ácido oleico no óleo de soja de 5 a 35%, 
rendimentos de 50 a 90% foram alcançados em cerca de 60 minutos de tempo de reação. 
Com a técnica supercrítica, praticamente não são gerados água e glicerol como 
subproduto das reações de esterificação e transesterificação, respectivamente, provavelmente 
alguma cinética paralela, não considerada no presente estudo, ocorra com estes componentes 
quando a reação é conduzida em altas temperaturas e pressões. Porém, somente nas condições 
em que as degradações foram evidenciadas, reações conduzidas acima de 300 ºC, observa-se 
consumo desses subprodutos durante os tempos finais de reação. Neste caso, supõem-se que 
estes componentes são degradados a compostos de menor massa molecular. Foi avaliado que o 
aumento de etanol inicial minimiza o efeito da degradação em reações conduzidas a 320 ºC, 
porém a taxa de reação é muito lenta. 
Os dados cinéticos foram correlacionados satisfatoriamente com o modelo proposto. 
Além disso, o modelo foi capaz de prever satisfatoriamente condições de reações diferentes das 
utilizadas para o ajuste dos parâmetros cinéticos. A aplicação desta técnica (reator tubular 
operando em condições supercríticas) para produzir alquil ésteres a partir de matérias-primas 
com diferentes teores de ácidos graxos livres é uma alternativa promissora no processo de 
produção de biodiesel. Os resultados obtidos podem ser relevantes para aplicações práticas, 





5.1 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 
Os resultados experimentais obtidos neste estudo de otimização da cinética de 
(trans)esterificação de óleos ácidos em baixas proporções de álcool apresentam uma grande 
possibilidade de viabilidade econômica na comercialização do biodiesel, assim sugere-se os 
seguintes tópicos para pesquisas futuras: 
 avaliar a modelagem matemática proposta para uma faixa mais ampla de teor de ácido 
graxo livre no óleo de soja, adicionalmente verificar o comportamento cinético de 
diferentes óleos ácidos e até mesmo óleos residuais industrias; 
 estudar mais aprofundado as condições operacionais para conversão de óleos ácidos em 
ésteres a partir do reciclo no reator; 
 adicionar na modelagem matemática proposta as cinéticas de degradação térmica e 
ajustar aos dados experimentais de reações conduzidas acima de 300 ºC; 
 estudar a viabilidade econômica de um processo supercrítico com uso de óleos ácidos e 
baixas proporções de álcool em comparação com a transesterificação alcalina de óleos 
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ANEXO B – TRABALHO APRESENTADO NO CONGRESSO BRASILEIRO DE 
TERMODINÂMICA 2017 
 
Thermodynamic analysis of biodiesel production systems at supercritical conditions 
 
Kallynca Carvalho dos Santos, Fernando A. P. Voll, Marcos L. Corazza* 
 
Departamento de Engenharia Química, Universidade Federal do Paraná, Curitiba, PR, Brasil 
*Autor para correspondencia: corazza@ufpr.br 
 
This work reports the thermodynamic behavior of systems involved in the biodiesel 
production at ethanol supercritical conditions. PC-SAFT equation of state was used from 
ASPEN Plus simulator for the modeling of all systems investigated. For the kinetics studies 
the acid oil used was composed by a synthetic mixture of soybean oil with oleic acid, 
containing 20 wt % of free fatty acid. The experiments were performed in a continuous 
tubular reactor at 10 MPa with an ethanol to oleic acid molar ratio of 6:1. The effect of the 
temperature, which was kept constant during the reaction, was evaluated from 493 to 593 K. 
Binary and ternary phase equilibrium data at high pressure were used to assesses the PC-
SAFT capability in predicting the thermodynamic behavior of the complex mixture of 
interest in this work and at typical reaction condition of non-catalyzed biodiesel production 
from acid oil with ethanol. The results showed that the PC-SAFT is an important tool to 
represent the phase behavior of ethanol, vegetable oil, fatty acid, ethyl esters of fatty acid, 
water and glycerol, where a good predictive capacity was verified. The phase behavior 
considering the reaction system was evaluated under experimental conditions taking into 
account different reaction conversions. The pressure-temperature diagram demonstrated that 
the two-phase region for the reaction mixture decreases as the reaction extension is 
increased. 
 






Biodiesel has been considered the main energy substitute for non-renewable fossil fuels. 
In addition to the environmental benefits, the main advantage of biodiesel is the similarity of 
its properties when compared to diesel, and few modifications are required in the current engine 
system. 
The conventional method of biodiesel production is via transesterification of 
triglycerides with small chain alcohol, for example methanol and ethanol, in the presence of a 
basic catalyst (KOH and NaOH) and generating glycerol as a by-product. However, alkaline 
transesterification is only suitable for raw materials containing low free fatty acids (FFA) 
content, less than 1 wt %, such as refined vegetable oils (Cho et al., 2012). This selectivity of 
the raw material makes the production cost of biodiesel not economically competitive with 
petroleum based fuel. 
An alternative to overcome this disadvantage is the use of low-quality raw materials, for 




present FFA above the limit allowed for the transesterification that leads to undesirable 
reactions decreasing the yield of the reaction. 
Supercritical technology is a non-catalytic biodiesel production route that allows a 
simple and high yield process at high temperature and pressure (above the critical point of the 
alcohol). Using such conditions, simultaneous transesterification of triglycerides and 
esterification of fatty acids efficiently take place at the same reactor. As a result, this technology 
can be applied to acid oils and waste raw materials in general (Patil et al., 2010). 
Non-catalyzed supercritical method is relatively new for biodiesel production and has 
received increasing interest. In this context, the aim of this work is to study the thermodynamic 






The system of interest in this study is the transesterification/esterification of soybean oil 
with different content of free fatty acid (acid oil) and ethanol. Thus, triolein, oleic acid and ethyl 
oleate were used as the models for the vegetable oil, FFA, and biodiesel (fatty acid alkyl esters), 
respectively. Besides, ethanol, water and glycerol compose the entire mixture of 
reactants/products involved in this set of reactions. 
As the reaction takes place at conditions of high temperature and pressure, the PC-SAFT 
was used to take into account the non-idealities of the systems involved in this process. All 
calculation and analysis were performed using the Aspen Plus simulator (ASPEN Plus® v8.4 
software), where different binary and ternary systems were assessed to check the performed of 
PC-SAFT model in represent the phase behavior of systems involved in the 
transesterification/esterification of fatty materials. The procedure used for the simulation was 
to define the components of the system followed by the choice of the thermodynamic model. 
 
Binary and ternary systems 
 
For binary mixtures, P-x-y diagrams were generated and for ternary mixtures was used 
flash calculation, where all results were compared to experimental data available in the 
literature. 
To evaluate the predictive capacity of PC-SAFT equation of state (binary interaction 
parameters, kij, set to zero), experimental data of vapor-liquid equilibrium of different systems 
have been taken from the literature, according to Table 1. 
 
Table 1. References of experimental data systems. 
Reference System 
Glisic et al. (2007) methanol + triolein 
Shimoyama et al. (2007) methanol + methyl myristate 
Shimoyama et al. (2008) ethanol + ethyl myristate 
Shimoyama et al. (2009) methanol + glycerol 
Shang et al. (2016) 
methanol + glycerol + methyl laurate 
methanol + glycerol + methyl myristate 
methanol + glycerol + methyl palmitate 
 
The PC-SAFT equation comprises the term of hard-chain, dispersion, association and 




(σ), number of segments per chain (m), dispersion energy between segments (ε), association 
energy (εHB) and effective association volume (κHB). The term of the dipolar contributions was 
neglected. According to Corazza et al. (2015), the polar contribution of the molecule is 
indifferent to supercritical methanol systems and the prediction of the model worsened for 
supercritical ethanol systems. 
In the ASPEN Plus software databank the parameters of PC-SAFT are only available 
for some components, therefore it was necessary to add the missing pure component into the 
simulator and complete set of PC-SAFT parameters used in this work are presented in Table 2. 
 
Table 2. Parameters of the PC-SAFT equation of state for methyl/ethyl esters, triolein and 
oleic acid. 





















m PCSFTM 6.5942 7.2167 7.7791 7.5140 9.8000 18.3844 8.7192 
ε (K) PCSFTU 249.25 252.17 255.40 251.26 240.79 302.89 254.78 
σ PCSFTV 3.7242 3.7782 3.8338 3.8093 3.7016 4.3005 3.7118 
εHB (K) PCSFAU 0 0 0 0 0 0 810.92 
κHB PCSFAV 0 0 0 0 0 0 0.0183 
1Corazza et al. (2015); 2Silva et al. (2016); 3Santos et al. (2017). 
 
For glycerol, the PC-SAFT parameters were fitted using vapor pressure and density 
experimental data considering different numbers of active sites: 2 sites (m = 3.6456, ε = 336.48 
K, σ = 3.0881, εHB = 3098.42 K and κHB = 0.0318) and 4 sites (m = 2.7541, ε = 342.99 K, σ = 
3.4547, εHB = 2416.37 K and κHB = 0.0271).  
 
Simultaneous esterification and transesterification reactions 
 
The experimental reaction was performed using the same procedure and apparatus 
presented by Santos et al. (2017). The reagents used in the reaction were soybean oil of the 
brand Liza, oleic acid (90 %, Sigma-Aldrich, CAS 112-80-1) and anhydrous ethanol (99.8 %, 
Neon, CAS 64-17-5). Initially, it was prepared the acid oil, with 20 wt % mass acidity, followed 
by the addition of ethanol to obtain ethanol to oleic acid molar ratio of 6:1. The operation 
conditions were: fixed pressure of 10 MPa and temperature ranging from 493 to 593 K.  
PT diagrams were generated considering different reaction conversions to assess the 
phase behavior of the reaction at supercritical ethanol condition. It was considered the global 
reaction of the transesterification and the esterification reaction, as presented in Equations 1 
and 2, respectively. The hypothetical conversions considered were 0, 50, 80 and 100 % for both 
reactions. 
 
3 3TG ET ES GLY                                                                                (1) 
 
FFA ET ES W                                                                     (2) 
  





The knowledge of the equilibrium condition is important in the study of such reactions 
and optimization of the reaction conditions. Using the ASPEN simulator it is possible to 
estimate the conversion and the equilibrium constant through the equilibrium reactor. For this 
simulation, in addition to the reactions represented by Equations 1 and 2, the global hydrolysis 
reaction (Equation 3), was also taken into account. 
 
3 3TG W FFA GLY                                                                                          
(3) 
 
Voll et al. (2011) performed a sensitivity analysis of some thermodynamic parameters 
on the fatty acid esterification reaction, and they demonstrated that the standard formation 
enthalpy (Hfig) and the standard Gibbs free energy (Gfig) are the parameters that most influence 
the calculation of equilibrium conditions. 
The ASPEN software presents the following inputs for the thermodynamic parameters 
of components used in this work (Table 3). 
 
Table 3. Inputs of the ASPEN thermodynamic parameters. 
  Gfig (kJ/mol) Hfig (kJ/mol) 
oleic acid -227.800 -710.200 
ethanol -167.850 -234.950 
ethyl oleate - -672.135 
water -228.572 -241.818 
 
As it can be observed the standard Gibbs free energy of ethyl oleate is not defined, with 
absence of this parameter the results generated are incorrect. Then this parameter was 
considered equal to -136.2 kJ/mol (Bucalá et al., 2006; Voll et al., 2011). 
 
 
Results and Discussion 
 
Binary and ternary systems 
 
The cross-association parameter in the PC-SAFT equation was evaluated for the 
alcohols + ester systems. The ester is a non-associative molecule (self-associating), but it was 
considered the possibility that the ester can be induced by alcohol, which is a highly associative 
molecule (Corazza et al., 2015). In this case, the parameters of the associative term result in an 
association energy equivalent to half of the self-association energy of alcohol and the 
associating volume equal to the alcohol (Corazza et al. 2015). To verify this hypothesis, the P-
x-y diagrams for the methanol/ethanol + methyl/ethyl myristate systems at 493, 523 and 543 K 






Figure 1. Pressure-composition diagram for the system (A) methanol + methyl 
myristate and (B) ethanol + ethyl myristate at (▲) 493 K, (●) 523 K, (■) 543 K. Comparison 
between experimental data and calculated values using PC-SAFT with (continuous lines) and 
without (dashed line) cross-association. All interaction parameters were set kij = 0. 
 
From Figure 1 it can be observed that the model behaves similarly for both alcohols. 
This is due to the molecular structure differ only in the chain size. As the critical pressure of 
ethanol is lower than that methanol, the liquid-vapor equilibrium region exists at lower 
pressures. It can be seen that the PC-SAFT equation with the association (allowing the cross-
association of ester-alcohol) term slightly better predict the phase behavior of the binary 
systems investigated when compared to experimental data.  
The glycerol plays an important role in the phase behavior of the system because it is a 






important to evaluate their interaction in terms to the number of active sites that must be 
considered to correct represented the thermodynamic interaction in the PC-SAFT framework. 
Figure 2 shows the phase diagram for the methanol + glycerol and ethanol + glycerol systems 
at 493, 523, 543 and 573 K, where the PC-SAFT calculations are compared to experimental 
data considering glycerol with two and four active sites. 
The Figure 2 shows that the assuming four associative sites is the best configuration of 
the glycerol for both short alcohols. The deviations between experimental and PC-SAFT model 
is lower for the liquid phase and slightly larger for vapor phase. As the temperature rises the 
deviations observed for saturated vapor phase increase.  
The main raw materials used in the transesterification reaction are vegetable oils that 
composed essentially by triacylglycerols, which can be represented by triolein. To understand 
the phase equilibrium of this system (methanol + triolein), results obtained using the PC-SAFT 
equation of state were compared with the experimental data according to Figure 3. 
The Figure 3 shows that as the temperature increases the results obtained from PC-SAFT 
deviate from the experimental data, mainly considering the saturated-liquid phase. For these 
more severe conditions of temperature and pressure transesterification reaction is favored 
making difficult the reliability of experimental data. From Figure 3, it can be seen that the model 








Figure 2. Pressure-composition diagram for the systems (A) methanol + glycerol and 
(B) ethanol + glycerol. Comparison of calculated results from PC-SAFT considering (─) 
glycerol with 4 active sites and (---) glycerol with 2 active sites and experimental data (▲) 




Figure 3. Pressure-composition diagram for methanol + triolein system at (▲) 473 K, 
(●) 483 K, (■) 493 K, (×) 503 K. Comparison between experimental data and calculated 
values using PC-SAFT: (─) liquid phase, (---) vapor phase, (grey) 473 K, (blue) 483 K, 






As a last analysis to verify the prediction capability of the PC-SAFT state equation, 
flashes calculations for different ternary systems were considered.  The feed stream of each 
component was considered as the mean between the liquid phase and vapor phase for the 
experimental composition provided by Shang et al. (2016). The cross-association parameter 
between ester – alcohol was disregarded in these systems (methanol + glycerol + ester), because 
there are two highly associative components, methanol and glycerol. 
Table 4 presents the root mean square deviation (RMSD) of each component in the 
vapor and liquid phases and the total RMSD of system, considering both phases. The RMSD is 
represented by Equation 4, where NOBS is the experimental total number, exp,i jX  and ,calci jX  are 
the respective experimental and calculated composition, and the subscript represents 





i j i jX XRMSD
NOBS
                                                      (4) 
 
From the results presented in Table 4 it is possible to observe that with the increase of 
the ester chain the deviation tends to decrease and its maximum value was up to 2 %, this in 
indication that the PC-SAFT equation of state is effective thermodynamic model to represent 
the phase behavior of such type of system. 
With the binary and ternary data, it was possible to verify that the PC-SAFT state 
equation presents a good prediction for the systems involved in the reaction of biodiesel 
production at high temperature and pressure. 
 
 
Table 4. Root mean square deviation for the ternary systems. 
System Components 
RMSD (%) Total 
RMSD (%)  Vapor Phase Liquid Phase 
I 
methanol 0.771 1.731 
1.003 glycerol 0.701 0.684 
methyl laurate 0.247 1.195 
II 
methanol 0.435 1.294 
0.766 glycerol 0.535 0.625 
methyl myristate 0.352 0.925 
III 
methanol 0.799 0.713 
0.595 glycerol 0.710 0.319 
methyl palmitate 0.157 0.591 
 
 
Phase behavior analysis for the reaction system 
 
It is known that for the reaction kinetics to be favored, it is important that the reaction 
takes places at homogeneous, in which mass transfer limitations are diminished. Thus, a PT 
diagram was simulated for the simultaneous esterification and transesterification reaction in 






Figure 4.  PT diagram for the simultaneous esterification and transesterification 
reaction. Typical reaction conditions used: (×) 493 K, (●) 553 K, (▲) 593 K. Correlated 
results: (─) liquid phase, (---) vapor phase, (grey) 100 %, (blue) 80 %, (green) 50 %, (pink) 0 
% of conversion. 
 
As can be observed in Figure 4 for all experimental conditions performed the system is 
located at a single phase condition. Santos et al. (2017) carried out the same study for the 
esterification reaction of oleic acid in supercritical ethanol, at 10 MPa, 553 K and ethanol to 
fatty acid molar ratio of 6:1. When comparing their diagrams with Figure 4, it is observed that 
when working with acid oils the two phase region is larger and slight increase, however the 
conditions that these two phases occur are more severe. 
 
Simultaneous esterification and transesterification reactions 
 
Firstly, it was simulated the esterification reaction of the oleic acid. For comparison, the 
conditions were the same as used by Voll et al. (2011): atmospheric pressure, 318.15 K and 
ethanol: oleic acid molar ratio of 3: 1 and 6: 1 and the same thermodynamic model, UNIF-LL. 
The standard Gibbs free energy of ethyl oleate and the standard enthalpy of formation 
of oleic acid used by Voll et al. (2011) differ from the ASPEN inputs. To define the parameters 
that better represent the experimental data of Bucalá et al. (2006), all possible combinations 
were simulated and the results are presented in Table 5. 
Simulation II was the condition that better represented the experimental data provided 
by Bucalá et al. (2006). With the defined thermodynamic parameters, the PC-SAFT 
thermodynamic model was input in ASPEN. With the new thermodynamic model, it was 
obtained only 68.962 and 80.844 % of conversion for 3:1 and 6:1, respectively, and 52.5583 of 
equilibrium constant.  
To simulate the experimental data from Bucalá et al. (2006), the standard free energy of 
Gibbs of ethyl oleate was optimized and -628 kJ/mol was obtained. By changing the operating 
conditions of the reactor to the same used by Santos et al. (2017), 493 K and 10 MPa, the 




A readjustment was made in the standard free energy of Gibbs of ethyl oleate in order 
to achieve the experimental conversion of Santos et al. (2017) and provided as a result 
714.3 kJ/mol. By changing the operational condition of the reactor to the other conditions 
presented by Santos et al. (2017), it was not possible to obtain the equilibrium conversions.  
These results show how the conversion is sensitive to the variation of these 
thermodynamic parameters. Furthermore, ASPEN inputs must be carefully used and the 
accuracy of the input data that ASPEN offers must be always verified.  
 
 
Table 5. Results of the equilibrium reactor simulation for the esterification reaction of 
oleic acid in ethanol. 
Simulation Gfig ethyl oleate(kJ/mol) Hfig oleic acid(kJ/mol) keq X3:11 (%) X6:12 (%) 
I -695.100a -189.7b 22.792 71.2916 82.6541 
II -662.000c -189.7 52.762 81.3701 90.3896 
III -672.135d -189.7 40.804 78.4828 88.3452 
IV -695.100 -227.8d 4.818E-06 0.1048 0.1370 
V -662.000 -227.8 1.115E-05 0.1593 0.2082 
VI -672.135 -227.8 8.625E-06 0.1401 0.1832 
1conversion for molar ratio ethanol:oleic acid 3:1; 2conversion for molar ratio ethanol:oleic 
acid 6:1. 






Different binary and ternary systems that represent the reaction components for the 
biodiesel production from acid oil at ethanol supercritical conditions were investigated and used 
to validate the prediction capability of the PC-SAFT equation of state in representing the 
thermodynamic behavior of such systems. It was observed that the PC-SAFT model can 
represent with certain reliability the non-catalyzed biodiesel reaction at supercritical conditions 
for the ethanol. This study showed the importance of cross-association energy between the long 
chain ethyl ester with self-associating molecules like ethanol and glycerol. Further, the glycerol 
configuration that presented the best prediction was that considering four associating sites. The 
phase behavior analysis showed that the experimental conditions studied are within the 
homogeneous region. Finally, with the analysis performed considering the equilibrium 
conditions into the reactor, it was verified that the inputs in the Aspen Plus simulator, mainly 
Gibbs free energy and enthalpy of formation of pure compounds (oleic acid, triolein and fatty 
acid ethyl ester), are the most important information and properly value must be used to get the 
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